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STUDIO  DI  LAY-OUT  ALTERNATIVI  PER  IMPIANTI  TERMOELETTRICI  A 
CARBONE  CON  SCWO  A  ZERO  EMISSIONI  DI  CO2 ED  ANALISI  DI 
FATTIBILITA’ ECONOMICA
SOMMARIO: La tesi è stata svolta presso il Dipartimento di Energetica della Facoltà di 
Ingegneria  dell’Università  di  Pisa,  in  collaborazione  con  il  centro  ENEL  Ingegneria  e 
Innovazione S.p.A. di Pisa.
Lo  studio  è  partito  dalla  definizione  di  un  impianto  termoelettrico  a  carbone  con 
combustione in acqua supercritica (SCWO), sviluppato in un precedente lavoro di tesi che si 
basava, a sua volta, su un’idea proposta da alcuni ricercatori del Massachussets Institute of 
Technology (M.I.T.).
Gli obiettivi del nostro lavoro sono stati lo studio di alcuni lay-out alternativi di impianti 
termoelettrici  a  carbone  con  SCWO  e  l’analisi  di  fattibilità  economica  al  variare  della 
potenza netta, per gli impianti con le migliori prestazioni.
Lo studio delle nuove configurazioni di impianto è stato svolto con un approccio simulativo 
tramite il  software Aspen Plus. Solo le prestazioni dell’impianto con recupero e ricircolo 
dell’eccesso stechiometrico di O2 sono risultate migliori rispetto a quelle dell’impianto di 
riferimento. Per questo lay-out con recupero di O2 è stato quindi esaminato il comportamento 
operativo in condizioni stazionarie,  al  variare di alcuni parametri  di processo. In seguito, 
tramite  il  software Mathcad,  è stata  studiata,  sempre  per lo  stesso impianto,  la fattibilità 
economica mediante il calcolo del Costo Medio Livellato (CML) dell’energia elettrica. In 
seguito è stato valutato il CML al variare della potenza netta, che è risultato maggiore del 15-
20%  rispetto  a  quello  relativo  alle  tecnologie  convenzionali  di  produzione  di  energia 
elettrica.
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STUDY  OF  ALTERNATIVE  CONFIGURATIONS  FOR  COAL  POWER  PLANT 
WITH  SCWO  AND  ZERO  CO2 EMISSIONS  AND  ECONOMIC  FEASIBILITY 
ANALYSIS
ABSTRACT:  This  work  has  been  developed  at  Energetica  Department  of  Engineering 
Faculty of Pisa University, with the partnership of ENEL Ingegneria e Innovazione S.p.A. 
center in Pisa.
The  research  started  from  a  former  thesis,  in  which  a  coal  power  with  combustion  in 
supercritical water (SCWO) has been studied.
The aims of this work has been the study of alternative configurations for coal power plant 
with SCWO and the economic feasibility analysis, varying net power, for best performing 
lay-out.
The work has been divided in three main sections. The first one concerns the study of new 
configurations through Aspen Plus software; the only model with best performance is the 
one who can save and reuse a part of O2 for combustion. In the second section has been 
analyzed  the  behaviour  in  steady-state  of  the  former  model,  under  different  operating 
conditions.  For  the  same lay-out,  in  the third  part  has been studied economic  feasibility 
through  Mathcad  software,  modifying  the  values  of  net  power.  The  comparison  with 
conventional power plants has been performed through Levelised Discounted Cost (LDC) 






Il presente lavoro è stato sviluppato presso il Dipartimento di Energetica dell’Università di 
Pisa,  in  collaborazione  con il  centro  ENEL Ingegneria  e innovazione  S.p.A. di  Pisa.  Lo 
studio si pone come scopo principale l’analisi per via simulativa di alcuni lay-out di impianti 
termoelettrici con combustione di carbone in acqua supercritica in presenza di ossigeno puro 
(SuperCritical  Water  Oxidation,  SCWO),  unitamente  ad  una  valutazione  di  fattibilità 
economica dei modelli con risultati migliori rispetto alla configurazione di partenza, studiata 
in una tesi precedente [1].
Il  lavoro  nasce  nel  vasto ambito  delle  ricerche  volte  a  ridurre  le  emissioni  di  gas  serra 
prodotte  dagli  impianti  termoelettrici,  in  accordo  con quanto  stabilito  nel  “Protocollo  di 
Kyoto”.
Il lavoro è stato suddiviso come segue: nel primo capitolo è stata descritta la tecnologia di 
combustione in acqua supercritica, basandosi su una configurazione di impianto a SCWO già 
oggetto di studio in [1].
Nel secondo capitolo sono stati definiti i lay-out alternativi rispetto a quello proposto nella 
sopraccitata  tesi,  riportando  i  risultati  delle  relative  modellazioni  sviluppate  tramite  il 
software Aspen Plus.
Nel  terzo  capitolo  è  stata  svolta  un’analisi  di  sensitività  per  i  lay-out  con  le  migliori 
prestazioni,  ovvero lo studio del comportamento di un modello di impianto,  al variare di 
alcuni parametri significativi per il processo.
Nel quarto capitolo è stato effettuata un’analisi di fattibilità economica dei lay-out esaminati 
al terzo capitolo, valutando i costi anche al variare della taglia dell’impianto e confrontando i 
risultati ottenuti con i costi per le tecnologie convenzionali di produzione di energia elettrica.
Infine,  nel  quinto  capitolo  sono stati  riassunti  i  risultati  ottenuti  durante  lo  sviluppo del 
lavoro, insieme ai possibili sviluppi futuri.
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Capitolo 1
FUNZIONAMENTO E DESCRIZIONE DI UN IMPIANTO A 
SCWO
1.1  DEFINIZIONE DI ACQUA SUPERCRITICA
Prendiamo  come  riferimento  il  diagramma  di  fase  Pressione  [bar]  e  Temperatura  [K] 
dell’acqua  pura  in  figura  1.1  [1].  La  linea  rossa,  rosa  e  nera  nella  parte  centrale  del 
diagramma  rappresentano,  rispettivamente,  la  linea  di  sublimazione,  di  fusione  e  di 
evaporazione. Tutte e tre sono costituite dall’insieme di tutte le condizioni di pressione e 
temperatura in cui due fasi della stessa specie chimica (in questo caso acqua) coesistono: un 
sistema che si trova in queste condizioni è detto “bifase”. Da notare che la curva di fusione è 
divisa in cinque parti (quattro delle quali nella parte superiore del grafico): ad ognuno di 
questi tratti è associata una particolare forma allotropica della fase solida.
In tutte le condizioni di pressione e temperatura comprese tra queste curve, il sistema risulta 
monofase,  ad eccezione del punto triplo,  ovvero il  punto di incontro delle tre curve: per 
quelle  particolari  condizioni  (pressione=4,58  mmHg,  temperatura=  0.01  °C)  le  tre  fasi 
(solida, liquida e gassosa) coesistono ed avremo dunque un sistema trifase [2].
Possiamo però  notare  che  seguendo la  curva  di  evaporazione,  raggiunto  il  punto critico 
(Critical Point, CP) caratterizzato da temperatura critica TC= 647.1 °K e da pressione critica 
PC= 218 bar, il sistema cessa di essere bifase (liquido in equilibrio con il suo gas) e ritorna ad 
essere un fluido monofase chiamato acqua supercritica (SuperCritical Water, SCW).
I  punti  al  di  sopra  della  isobara  critica  PC e  a  destra  dell’isoterma  critica  TC,  limitati 
superiormente dalla curva di fusione, costituiscono la regione supercritica del diagramma 
Pressione-Temperatura, che in fig. 1.1 è stata campita per una migliore comprensione.
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Figura 1.1: Diagramma Pressione-Temperatura per l’acqua pura









Acqua H2O 647,1 22,06 322
Ammoniaca NH3 405,4 11,35 240
Benzene C6H6 562,1 4,90 302
Biossido di carbonio CO2 304,1 7,38 468
Etano C2H6 305,3 4,87 205
Etanolo C2H5OH 516,2 6,38 276
Etilene C2H4 282,4 5,08 218
Fluoroformio CHF3 299,3 4,83 525
Metano CH4 190,5 4,60 162
Metanolo CH3OH 512,6 8,10 272
Naftalene C10H8 748,4 4,11 314
Propano C3H8 369,8 4,25 217
Toluene C7H8 591,8 4,11 292
Tabella 1.1: Valori della temperatura, pressione e densità critiche per alcune sostanze pure
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Tutte le sostanze pure, come l’acqua, hanno il loro CP, caratterizzato da precisi valori di 
pressione e temperatura. In corrispondenza del CP, le variabili di stato assumono valori ben 
determinati e vengono dette “grandezze critiche”. Nella tabella 1.1 vengono riporati i valori 
della  pressione  [MPa],  temperatura  [K]  e  densità  [kg/m3]  in  corrispondenza  del  CP  per 
alcune sostanze pure [1].
È importante notare che l’acqua in condizioni supercritiche presenta una solubilità dei sali 
inorganici che può addirittura arrivare ad essere tre ordini di grandezza inferiore rispetto a 
quella che si può avere per l’acqua in condizioni atmosferiche, a causa della riduzione di 
polarità e della costante dielettrica rispetto allo stato liquido [3], [4].
Nella figura 1.2 [1] si può vedere come, fissata la pressione a 250 bar, la solubilità (espressa 
come frazione percentuale in massa) di alcuni sali inorganici decresca rapidamente al variare 
della temperatura, in particolare nei pressi della TC.
Figura 1.2: Solubilità di alcuni sali inorganici  in acqua al variare della temperatura per 
pressione pari a 250 bar
Questo  particolare  comportamento,  tipico  della  SCW,  genera  problematiche  associate  al 
reattore,  come il  plugging (vedi paragrafo 1.3.4), ovvero depositi  ed incrostazioni  di  sali 
sulle pareti dello stesso, poiché la SCW risulta un ottimo solvente per le specie chimiche non 
polari (O2, N2, CO2), ma pessimo per quelle polari come i sali [4]
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1.2  IMPIEGHI DELL’ACQUA SUPERCRITICA
L’acqua supercritica vede il suo impiego in svariati settori della tecnica. Tra i più importanti 
possiamo citare l’utilizzo per la combustione totale di prodotti organici o del carbone per la 
produzione di energia elettrica o termica, l’ossidazione parziale di biomasse o carbone ed 
infine l’idrolisi della cellulosa [1].
L’ossidazione di prodotti organici in acqua supercritica (SuperCritical Water Oxidation) è 
una tecnologia biocompatibile innovativa che cerca di ricavare energia elettrica o termica 
dalla  combustione  di  composti  contenenti  principalmente  carbonio,  idrogeno,  ossigeno e 
azoto, tramite un mezzo ossidante in quantità pari al valore stechiometrico o leggermente 
superiore. In genere viene preferito l’ossigeno puro rispetto all’aria poiché quest’ultima è 
caratterizzata da una forte presenza di azoto e ciò porterebbe ad uno spreco di energia, dato 
che l’azoto non ha alcun potere ossidante. Oltre a questa possibilità, esiste anche quella di 
utilizzare il processo SCWO per la combustione di carbone, sempre per la produzione di 
energia termica o elettrica. Anche in questo caso è necessario impiegare un opportuno mezzo 
ossidante in quantità stechiometrica o leggermente superiore [1].
L’impiego di acqua supercritica per la combustione di materiale organico è giustificata dalle 
ottime proprietà di trasporto di massa e calore che questo fluido presenta, dato che in acqua 
supercritica la combustione avviene in maniera più efficiente ed in un tempo minore rispetto 
alle tecnologie convenzionali [5].
È utile sapere, infatti, che le reazioni chimiche sono maggiormente favorite all’interno di un 
sistema  monofase,  piuttosto  che  bifase:  nel  secondo  caso  esistono  limitazioni  alla 
movimentazione della materia causate dalla presenza di un’interfaccia tra le fasi [1], [4]. Tali 
limitazioni  non  esistono  invece  nel  primo  caso.  Ne  consegue  che  le  reazioni  chimiche 
possono avere luogo in un tempo inferiore, all’interno del sistema monofase, e ciò comporta 
una riduzione dello spazio necessario al completamento della reazione di combustione.
La  tecnologia  di  ossidazione  parziale  in  acqua  supercritica  (SWPO,  Supercritical  Water 
Partial  Oxidation)  viene  impiegata  per  la  combustione  di  biomasse  (materiale  organico 
vegetale, rifiuti solidi urbani o rifiuti agricoli) o del carbone tramite un opportuno mezzo 
ossidante  (aria  od  ossigeno  puro)  in  quantità  minore  rispetto  al  valore  stechiometrico, 
determinando la formazione di emissioni gassose ricche di idrogeno [1].
Infine  è  possibile  trovare  l’impiego  della  tecnologia  SCWO  anche  per  l’idrolisi  della 
cellulosa, un processo alla base della vita nel mondo vegetale: nelle piante la cellulosa viene 
decomposta nei cosiddetti  prodotti di idrolisi,  ovvero fruttosio e glucosio. Questi prodotti 
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trovano  largo  impiego  nell’industria  farmaceutica,  nella  quale  però  la  cellulosa  viene 
convenzionalmente decomposta tramite catalizzatori acidi. Recentemente è stata sviluppata 
una  tecnica  per  effettuare  l’idrolisi  della  cellulosa  impiegando  SCW,  evitando  l’uso  di 
catalizzatori  acidi  e  permettendo di  ottenere  quantità  molto  maggiori  di  glucosio.  Inoltre 
all’aumentare della temperatura decresce il tempo necessario per il processo [1].
1.3  DESCRIZIONE ESEMPLIFICATIVA DEL PROCESSO SCWO
Si vuole di seguito riportare, a titolo esplicativo, la descrizione del processo SCWO per la 
decomposizione dei rifiuti organici accennata nel paragrafo 1.2, al fine di mettere in luce i 
principi su cui si basa questo tipo di tecnologia, i suoi vantaggi e gli inconvenienti che è 
necessario fronteggiare.
Benché  ai  fini  del  nostro  studio  sarebbe  più  mirata  la  presentazione  di  un  impianto 
termoelettrico funzionante con tecnologia SCWO, ad oggi quest’ultimo tipo di impianti  è 
ancora annoverato tra le tecnologie innovative e un impianto di questo genere non è stato 
realizzato  tuttora.  La  tecnologia  SCWO,  infatti,  vede  il  suo  più  vasto  impiego  per  la 
decomposizione  dei  rifiuti  organici  di  natura  civile  (rifiuti  di  industrie  farmaceutiche  o 
chimiche)  o  di  natura  militare.  Pertanto,  prima  di  mostrare  il  funzionamento  al  livello 
puramente teorico di un impianto SCWO per la produzione di energia elettrica, mostrato nel 
paragrafo  1.4,  abbiamo  ritenuto  opportuno  soffermarci  sulla  presentazione  di  un  tipo  di 
impianto ritenuto convenzionale.
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Figura 1.3: Schema di un impianto SCWO per la decomposizione dei rifiuti organici
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1.3.1  Descrizione del processo SCWO per la decomposizione di rifiuti organici
Una  possibile  configurazione  del  processo  per  la  decomposizione  dei  rifiuti  organici, 
schematizzato  in  fig.  1.3,  è  stato  studiato  al  livello  teorico  da  un  gruppo di  ricerca  del 
Dipartimento di Ingegneria Chimica dell’Università di Valladolid tramite il software Aspen 
Plus [6], [1]. Vediamo più in dettaglio il suo funzionamento:
• Le particelle  solide  di  rifiuti,  finemente  polverizzati,  vengono miscelate  all’acqua 
all’interno del tank, in condizioni atmosferiche (p = 0.1 MPa e T = 20°C), formando 
il cosiddetto slurry (sez. 1). La pompa aumenta la pressione dello slurry (sez. 2) fino 
a circa 23 MPa (valore di pressione di poco superiore al valore della PC dell’acqua 
pura) e lo invia al preheater, in cui aumenta la sua temperatura di 40÷70°C oltre la TC 
dell’acqua pura. Al riscaldamento dello slurry provvede una parte degli effluenti dal 
reattore,  i  quali  vengono splittati  proprio  per  questo scopo.  Quindi,  in  uscita  dal 
preheater avremo acqua in condizioni supercritiche miscelata a particelle solide di 
rifiuti (sez.3).
• Contemporaneamente  viene  pressurizzato  il  mezzo ossidante,  in  questo  caso aria, 
tramite un compressore multistadio interrefrigerato,  fino alla pressione di circa 23 
MPa (sez. 5). Il mezzo ossidante può essere aria od ossigeno puro: la scelta dipende 
esclusivamente da ragioni economiche (vedi 1.2).
• La  SCW  mescolata  alle  particelle  solide,  una  volta  uscita  dal  preheater  viene 
miscelata all’aria compressa formando così un sistema costituito dalla fase SCW/aria 
in cui si trovano le particelle solide di rifiuti (sez.6). Parte del calore della SCW viene 
ceduto  all’aria  (dato  che  questa,  in  uscita  dal  compressore,  avrà  una temperatura 
inferiore alla TC dell’acqua pura) determinando un abbassamento della temperatura 
della SCW, da 40÷70°C al di sopra della TC dell’acqua pura ad un valore di poco 
superiore  (scostamento inferiore  ai  10°C).  La condizione della  SCW in uscita  dal 
preheater, a 40÷70°C in più rispetto alla TC dell’acqua pura, viene creata proprio in 
previsione della successiva miscelazione con l’aria compressa più fredda.
• Dal  mixer,  il  fluido  viene  inviato  nel  reattore,  in  cui  ha  luogo  la  reazione  di 
combustione delle particelle solide di rifiuti. Il fluido gassoso in uscita dal reattore 
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(sez. 7) si trova a pressione pari a circa 23 MPa (le cadute di pressione all’interno del 
reattore sono state ipotizzate irrilevanti) e a temperatura tra i 600°C e i 700°C, valore 
molto superiore alla TC dell’acqua pura.
• Il  flusso  in  uscita  dal  reattore  viene  diviso  in  due  parti.  La  frazione  che  va  al 
preheater (sez. 9) per il riscaldamento dello slurry, dopo aver ceduto a questo potenza 
termica  (sez.  10),  risulta  essere  un sistema bifase liquido-gassoso,  a  causa di  una 
parziale  condensazione  del  fluido  gassoso  originale.  Questo  sistema  bifase  viene 
inviato in un separatore gas-liquido: la fase gassosa in uscita (sez. 11) viene fatta 
miscelare  con il  gas  in  uscita  dal  reattore,  mentre  la  fase liquida  (sez.  12)  viene 
depressurizzata tramite una valvola (sez. 13).
• La miscela  tra  la  componente  gassosa  del  fluido  in  uscita  dal  preheater  e  l’altra 
aliquota di fluido in uscita dal reattore, viene inviato in una turbina (se. 14), grazie 
alla quale viene generata potenza elettrica. Questa può essere impiegata, in parte, per 
alimentare  il  compressore  dell’aria.  Il  sistema  in  uscita  dalla  turbina  (sez.  15), 
costituito da una fase liquida ed una gassosa, una volta che è stato miscelato con la 
fase liquida proveniente dalla valvola (sez. 16), viene inviato ad un separatore gas-
liquido: gli effluenti di questo separatore sono principalmente costituiti da H2O, CO2 
e N2 per la fase gassosa (sez. 18) e da H2O per quella liquida (sez. 17).
1.3.2  Parametri di processo
Esiste una vasta gamma di parametri in grado di influenzare la procedura di ossidazione dei 
rifiuti  e  sono  in  corso  molti  studi  per  cercare  di  determinare  quelli  maggiormente 
significativi per ottenere un’ossidazione ottimale a seconda del tipo di rifiuto con cui si ha 
che fare.
Il Dip. Ing. Chimica dell’Università di Valladolid ha condotto uno studio al livello empirico 
su un impianto pilota (non descritto in questa tesi) per valutare la percentuale di composti 
organici ossidati alla fine del processo, al variare del tipo di rifiuti e di alcuni parametri di 
processo,  come  l’eccesso  di  aria  rispetto  al  valore  stechiometrico,  la  temperatura  di 
ossidazione, il tempo di permanenza dello slurry miscelato all’aria all’interno del reattore 
(tempo di residenza τ) ed infine le pressione di reazione [6].
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Per la maggior parte dei rifiuti sono stati ricavati i seguenti risultati: 
• La temperatura di reazione ottimale risulta compresa tra i 600°C e i 650°C dato che 
fino a quella temperatura la percentuale di rifiuti ossidati aumenta notevolmente ma, 
una volta superata tale temperatura, la percentuale rimane circa costante. Possiamo 
vedere  l’andamento  di  tale  risultato  in  figura  1.4:  in  ascissa  viene  riportata  la 
temperatura  di  reazione,  in  ordinata  la  percentuale  ossidata  di  carbonio  organico 
totale (TOC removal) presente nella miscela slurry-aria, all’inizio del processo.
Figura 1.4: Andamento della percentuale di TOC rimosso in funzione della temperatura di 
ossidazione. Esperimento condotto impiegando isopropanolo.
• I vari tipi di rifiuti presi in esame sono stati ossidati in percentuale prossima al 100% 
per tempi di residenza τ compresi tra i 25s e i 50s. Da notare però che il tempo di 
residenza si riduce col crescere della temperatura di ossidazione e che esso dipende 
dalla portata che deve essere ossidata e dalla lunghezza del reattore.
• Per valutare l’effetto della pressione di ossidazione sulla percentuale di TOC rimosso 
sono stati condotti due set di esperimenti: il primo, facendo variare la pressione di 
ossidazione in un range tra i 23MPa e i 25MPa, il secondo tra i 25MPa e i 27MPa. In 
entrambi  i  casi  è  stata  ottenuta  un’ossidazione  quasi  completa  del  TOC,  a 
dimostrazione del fatto che la pressione di ossidazione, purchè superiore al valore 
critico per l’acqua pura, ha una scarsa influenza sulla combustione dei rifiuti organici.
• Infine, sono stati presi in considerazione gli effetti dell’eccesso di aria (o ossigeno) 
sulla completa combustione dei rifiuti, fissando gli altri parametri di processo a valori 
ritenuti ottimali (cioè temperatura di reazione T=650°C, tempo di residenza τ = 50s e 
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pressione P=25MPa). Dalla figura 1.5 possiamo vedere che la percentuale di TOC 
rimosso risulta prossima al  100% per valori dell’eccesso di aria anche inferiori  al 
10%.  Al  contrario,  se  l’eccesso  d’aria  viene  aumentato,  la  percentuale  di  TOC 
rimosso  comincia  a  ridursi,  rendendo  sconveniente  dal  punto  di  vista  economico 
questo incremento (sia per la resa, sia per l’energia impiegata per comprimere l’aria).
Figura 1.5: Andamento della percentuale di TOC rimosso in funzione dell’eccesso di aria. 
Esperimento condotto impiegando alcol isopropilico
1.3.3  Principali vantaggi riscontrabili nel processo SCWO
Descriviamo in breve i vantaggi principali che contraddistinguono il processo SCWO per lo 
smaltimento dei rifiuti organici, rispetto ai processi convenzionali [1]:
• I  prodotti  della  reazione  di  combustione  dei  rifiuti  organici  sono  essenzialmente 
acqua, anidride carbonica e azoto,  dato che i rifiuti sono costituiti  per la maggior 
parte da carbonio, idrogeno, ossigeno e azoto. Essi non sono prodotti inquinanti, (ad 
eccezione  della  CO2,  responsabile  dell’  “effetto  serra”  e  considerato,  pertanto, 
“inquinante termico”) grazie al verificarsi della reazione di ossidazione a temperatura 
relativamente bassa, la quale non consente la formazione degli ossidi di azoto (NOx). 
Inoltre gli impianti SCWO sono più silenziosi rispetto a quelli convenzionali e non 
emettono cattivi  odori;  per tutti  questi motivi  vengono considerati  puliti  al  livello 
ambientale.
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• Gli impianti SCWO hanno dimensioni ridotte e possono quindi anche essere installati 
dove sia necessario smaltire i rifiuti in loco. Inoltre sono isolati rispetto all’ambiente 
esterno e possono essere arrestati in un tempo minore rispetto ai normali impianti.
• La reazione di ossidazione dei rifiuti presenta valori di efficienza prossimi al 100%.
• La quantità del mezzo ossidante (aria o ossigeno) risulta essere di poco superiore al 
valore stechiometrico.
• I tempi di residenza τ all’interno del reattore sono molto contenuti (prossimi ai 60s) 
grazie  all’elevata  velocità  con cui  avvengono le  reazioni  di  completa  ossidazione 
nella SCW.
• Il processo SCWO può essere utilizzato per lo smaltimento di una grande varietà di 
rifiuti provenienti dalle industrie (per esempio industrie chimiche, farmaceutiche o 
biochimiche) e chiamati “Civilian waste”, oppure militari, “Military wastes”.
1.3.4  Problematiche principali legate agli impianti SCWO
Esistono  alcune  tipologie  di  problemi  tipici  del  processo  SCWO,  le  quali  interessano 
principalmente il reattore, a causa delle sue condizioni di esercizio, e in misura minore anche 
altri componenti dell’impianto.
Per  quanto  concerne  il  reattore,  illustriamo  di  seguito  gli  inconvenienti  di  rilevanza 
maggiore.
• Corrosione: i rifiuti che vengono ossidati tramite SCWO, come abbiamo detto sono 
formati  principalmente  da carbonio,  idrogeno,  ossigeno e  azoto ma  presentano in 
minore quantità una composizione piuttosto eterogenea di molti altri elementi, tra cui 
il  cloro e lo zolfo. Sono proprio i  cloruri  ed i solfuri i  principali  responsabili  del 
processo di corrosione, dato che formano acidi durante il processo di ossidazione, i 
quali  attaccano le pareti  del  reattore  portandole  anche alla  rottura.  Oltre  a ciò,  la 
corrosione  è  favorita  dalla  presenza  di  ossigeno  disciolto  nell’acqua  e  dalle  alte 
temperature e pressioni, aspetti che determinano il fenomeno della tensocorrosione.
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Per  porre  rimedio  a  tale  problema,  è  possibile  impiegare  materiali  resistenti  alla 
corrosione (vedi tabella 1.2 [1], in cui vengono riportati i principali studi sui materiali 
resistenti  alla  corrosione  dal  1989 al  2001);  i  materiali  più  idonei  sembrerebbero 
essere le leghe a base di nickel, le quali sopportano meglio la presenza di cloruri, ma 
a  condizioni  estreme  soffrono  di  pitting  e  tensocorrosione.  La  resistenza  alla 
corrosione di queste leghe può essere migliorata con trattamenti di ricottura dopo la 
saldatura. Sono invece molto resistenti alla tensocorrosione gli acciai inox ferritico-
martensitici, per i quali abbiamo, però, scarsa resistenza alla corrosione. In generale, 
comunque, la resistenza alla corrosione e alla tensocorrosione per gli inox, aumenta 
all’aumentare del tenore di cromo [7], [3].
Altri materiali utilizzabili potrebbero essere le leghe a base di titanio ed i materiali 
ceramici. I primi, poco resistenti al perossido di idrogeno, riescono a sopportare la 
corrosione grazie alla caratteristica del titanio di passivarsi. La resistenza meccanica 
non è molto elevata, ma si potrebbe impiegare un reattore in lega di titanio contenuto 
in un involucro di materiale  resistente  alle  pressioni  elevate.  I  secondi,  a base di 
silicio,  sono  invece  sensibili  alla  corrosione  in  ambienti  basici,  risultando  perciò 
idonei a resistere in presenza di corrosione acida [3].
Un  altro  metodo  proposto  per  la  prevenzione  della  corrosione  potrebbe  essere 
l’aggiunta, allo slurry ed aria, di basi forti per neutralizzare l’effetto degli acidi, ma 
l’uso di queste basi comporta la formazione di sali, responsabili del plugging (vedi 
punto successivo) [1]
Infine è stato suggerito l’impiego di un reattore  innovativo chiamato Transpiring-
Wall  Reactor  (TWR).  Questo  reattore  è  costituito  da  una  camera  di  reazione 
circondata da una parete porosa (il cui materiale potrebbe essere, per esempio, una 
lega sinterizzata) che viene fatta attraversare da acqua a bassa temperatura. Questa 
crea un sottile  film protettivo (chiamato appunto “transpirig-water”),  aderente alla 
parete interna del reattore, onde evitare il contatto tra le specie chimiche corrosive e 
le pareti stesse [5]. Uno schema del TWR è riportato in fig. 1.6 [1].
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Tabella 1.2: Possibili materiali idonei al processo SCWO e resistenti alla corrosione
Figura 1.6: Schema del Transpiring-Wall Reactor (TWR)
20
• Plugging: come abbiamo descritto nel paragrafo 1.1, la solubilità dei sali inorganici 
in  SCW risulta  molto  inferiore  rispetto  a  quella  che  si  ha  in  acqua  a  condizioni 
atmosferiche.  Il  mancato  scioglimento  di  questi  sali  ne  determina  la  loro 
precipitazione  e  deposito  sulle  pareti  interne  del  reattore.  A  lungo  andare  ciò 
comporta il crearsi di spessi strati di depositi sulle pareti che modificano le linee di 
flusso  del  fluido,  ostruiscono  la  sezione  di  passaggio  del  reattore  e,  nel  caso  il 
processo SCWO venga impiegato per la produzione di energia elettrica tramite un 
impianto a vapore (vedi paragrafo successivo), questi depositi peggiorano lo scambio 
termico tra fluido motore e fluido di lavoro [4].
Il rimedio, ritenuto più efficace fino ad oggi, contro il plugging è l’impiego del TWR, 
in cui si riduce al minimo il contatto tra i sali e le pareti interne del reattore. Il film 
protettivo di acqua che viene a crearsi nella parete interna del TWR, oltre ad arginare 
il problema della corrosione (vedi punto precedente), permette di trasportare fuori dal 
reattore i sali, che altrimenti si depositerebbero sulle pareti [4].
Altri metodi, proposti in [3], per impedire il fenomeno del plugging ma meno efficaci 
rispetto al TWR sono l’utilizzo di idrocicloni (separatori di particelle solide, operanti 
anche ad alta temperatura e pressione, che però vengono a loro volta incrostati dai 
sali), e l’impiego del microfiltraggio (il flusso che attraversa il reattore viene filtrato 
durante il suo passaggio, ma i filtri vengono corrosi da parte dei sali).
• Resistenza  del  materiale:  durante  la  progettazione  dell’impianto,  è  importante 
considerare la resistenza meccanica del materiale del reattore, dato che esso si trova a 
lavorare a temperature tra i 600°C e i 650°C con pressioni superiori ai 23MPa (vedi 
paragrafo 1.3.2). Materiali idonei a questo tipo di utilizzo, potrebbero essere le leghe 
ad alte prestazioni a base di nickel, le quali presentano anche una buona resistenza 
alla corrosione, come illustrato nel primo punto di questo paragrafo [1].
Oltre  ai  problemi  che interessano il  reattore,  all’inizio  del  paragrafo  avevamo anticipato 
l’esistenza di problematiche inerenti  ad altre  apparecchiature dell’impianto.  I componenti 
subito a valle del reattore, infatti, sono soggetti agli stessi inconvenienti del reattore stesso 
(corrosione,  plugging  e  resistenza  meccanica).  Il  problema  del  plugging,  in  queste 
apparecchiature, può essere risolto tramite lavaggi periodici con acqua tiepida o con acido 
nitrico diluito [3].
Un ulteriore  problema a cui sono soggetti  tali  elementi  è l’erosione:  il  particolato solido 
presente all’interno del fluido, passando attraverso questi componenti in cui la pressione si 
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riduce (per esempio, la valvola di depressurizzazione), aumenta la sua velocità usurandone le 
pareti.
1.4   DESCRIZIONE  DEL  PROCESSO  SCWO  IN  UN  IMPIANTO 
TERMOELETTRICO A CARBONE MODELLATO IN ASPEN PLUS
Poiché lo scopo principale del nostro studio consiste nell’analisi di alcuni lay-out di impianti 
termoelettrici con combustione di carbone in SCW, è utile ora soffermarci sul funzionamento 
di un impianto di questo tipo.
L’impiego  di  carbone  negli  impianti  termoelettrici  è  causa  di  un  forte  inquinamento 
ambientale, dato che la combustione del carbone produce, oltre alla CO2, anche NOx, SO2 ed 
SO3. Per contro il carbone risulta essere il combustibile fossile più diffuso sulla Terra, per 
questo  sono in  corso  un  gran  numero  di  ricerche  per  sviluppare  metodi  alternativi,  che 
consentano l’impiego di questo combustibile senza arrecare eccessivi danni ambientali.
In  questo  paragrafo  si  vuole  descrivere  il  funzionamento  di  un  impianto  termoelettrico 
innovativo  funzionante  con combustione  di  carbone in  SCWO a zero  emissioni  di  CO2. 
L’impianto,  in  questione,  mostrato  in  figura  1.7,  è  stato  sviluppato  e  studiato  per  via 
simulativa tramite il software Aspen Plus in un precedente lavoro di tesi [1], in seguito ad 
un’idea proposta dal M.I.T. (Massachussets Institute of Technology, USA).
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Figura 1.7: schema di un impianto termoelettrico a combustione di carbone in SCW a zero emissioni di
CO2
23
1.4.1  Feed preparing
Analizziamo  in  dettaglio  i  componenti  della  sezione  “Feed  preparing”,  schematizzata  in 
figura 1.8:
Figura 1.8: Sezione “Feed preparing”
• Lo slurry,  formato da particelle  solide di  carbone in sospensione in acqua liquida 
(utilizzata come mezzo portante) viene convogliato in una pompa (blocco PUMP1, 
tipologia  “pump”)  che  lo  porta  da  condizioni  standard  (P=1bar,  T=15°C)  alla 
pressione di lavoro (pressione alla quale avviene la reazione di autocombustione del 
carbone all’interno del reattore).  In seguito lo slurry viene fatto passare attraverso 
uno scambiatore di calore posto a valle del pre-economizzatore (blocco COOLER++, 
tipologia “heatX”) per aumentare la sua temperatura fino a circa 50°C. Lo scambio di 
calore avviene per mezzo di un fluido detto “fluido di lavoro”, il fluido in uscita dal 
reattore a combustione avvenuta.
• Come  mezzo  ossidante,  in  questo  caso,  viene  utilizzato  ossigeno  puro.  Questo, 
partendo da condizioni standard, viene compresso fino alla pressione di lavoro da un 
compressore multistadio interrefrigerato (blocco CPXO2, tipologia “Mcompr”), sia 
per  ridurre  il  consumo  energetico  del  compressore,  sia  per  l’elevato  rapporto  di 
compressione, maggiore di 7.
• Lo slurry proveniente dallo scambiatore a valle del pre-economizzatore e l’ossigeno 
in uscita dal compressore, vengono miscelati, ottenendo un sistema alla pressione di 
lavoro e a temperatura prossima ai 60°C in cui coesistono tre fasi: l’acqua in fase 
liquida  (nella  quale  è  disciolta  un  piccola  quantità  di  ossigeno),  la  fase  gassosa, 
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costituita essenzialmente dall’ossigeno e la fase solida, formata dalle particelle solide 
di carbone in sospensione sull’acqua.
• Il  sistema  trifase  viene  fatto  passare  attraverso  uno  scambiatore  in 
controcorrente posto a monte del reattore (blocchi HEATER1 e HEATER2, tipologia 
“heater”).  Lo  scambio  termico  avviene  per  mezzo  di  un  opportuno  fluido 
termovettore che circola in un circuito chiuso (vedi 1.4.3). Lo scambio di calore deve 
essere commensurato in modo da soddisfare le seguenti condizioni: 
1. Il  sistema  SCW/O2 deve  risultare  monofase  per  favorire  la  reazione  di 
combustione delle particelle di carbone (vedi 1.2), in modo tale da ottenere un 
elevato tenore di combustione ed avere un reattore di minori dimensioni (poiché 
viene ridotto il tempo di permanenza).
2. Il sistema SCW/O2 deve raggiungere una temperatura sufficientemente elevata da 
poter  permettere  la  reazione  di  autocombustione  delle  particelle  di  carbone in 
ingresso  nel  reattore.  Più  precisamente,  la  temperatura  del  fluido  deve  essere 
maggiore  o uguale  alla  temperatura  di  autoignizione;  nel precedente  lavoro di 
tesi, su cui si basa questo studio, fissate le condizioni di esercizio dell’impianto e 
supponendo il diametro della particella di carbone pari a 228μm, è stata calcolata 
una possibile temperatura di autoignizione pari a 440°C [1].
La necessità di suddividere in due blocchi ciò che in realtà è un unico scambiatore è 
dovuto all’attraversamento  dell’acqua,  all’interno  di  questo scambiatore,  delle  sue 
condizioni  critiche.  Pertanto,  un blocco,  regolato  da  opportune  equazioni  di  stato 
(Equation of State, EOS) rappresenta il comportamento dell’acqua in condizioni sub-
critiche,  l’altro  blocco,  governato  da  un  altro  set  di  EOS,  ne  descrive  il 
comportamento  in  condizioni  ipercritiche.  Questo concetto  viene  ripreso  al  punto 
1.4.3, durante la spiegazione della sezione di rigenerazione termica.
Per  ogni  blocco  di  questa  sezione,  nelle  nostre  simulazioni  ai  capitoli  2  e  3,  sono state 
mantenute le stesse impostazioni ed EOS fissate in [1], dal momento che i blocchi operavano 
le medesime tipologie di fluidi, con le stesse caratteristiche.
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1.4.2  Reattore Membranato Raffreddato (RMR)
Per l’impianto in questione è stato previsto l’utilizzo di un reattore del tipo schematizzato in 
figura 1.9 [1], il reattore membranato raffreddato. Come abbiamo accennato nel paragrafo 
1.3.3, non si tratta dell’unico reattore possibile, dato che si potrebbe prevedere l’impiego 
della tipologia innovativa di rettore chiamato TWR (Transpiring-Wall Reactor).
L’RMR è costituito da una parete esterna, al cui interno trova sede un fascio tubiero dentro al 
quale scorre il fluido motore del ciclo a vapore, per la generazione di energia elettrica. Per 
questo motivo, a seconda della temperatura che il fluido motore raggiunge all’interno dei 
tubi, possiamo suddividere il fascio nei tradizionali settori che costituiscono il fascio tubiero 
di  una caldaia  convenzionale:  economizzatore (ECO), evaporatore (EVA), surriscaldatore 
(SH)  e  risurriscaldatore  (RH).  Ovviamente  il  fluido  motore  uscirà  una  prima  volta  dal 
reattore in corrispondenza della fine della sezione SH, per andare ad espandere in una turbina 
ad alta pressione; da qui verrà convogliato nuovamente all’interno del reattore, nel settore 
RH, per essere risurriscaldato ed espandere nella turbina a bassa pressione.
La parete esterna del fascio tubiero è lambita dal fluido di lavoro, ovvero il sistema monofase 
SCW/O2 nel quale sono presenti le particelle di carbone soggette all’autocombustione. Lo 
scambio di calore tra fluido di lavoro e fluido motore avviene in controcorrente all’interno 
del reattore.
Figura 1.9: Schema del Reattore Membranato Raffreddato (RMR)
In  pratica,  all’interno  del  reattore,  avvengono  contemporaneamente  i  fenomeni  di 
combustione delle particelle di carbone e di scambio termico tra il fluido motore e il fluido di 
lavoro.
Per  quanto  riguarda  il  primo  fenomeno,  è  importante  ricordare  che  grazie  all’elevata 
pressione, le particelle di carbone possono dar luogo alla reazione di autocombustione, la 
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quale può avvenire per valori di temperatura relativamente bassi (vedi 1.4.1) e per tempi 
dell’ordine del ms.
In merito  al  secondo fenomeno,  possiamo dire che lo scambio  termico  tra  acqua (fluido 
motore) e fluido di lavoro avviene non solo per la generazione di energia elettrica mediante 
un impianto a vapore, ma anche per refrigerare le pareti interne del reattore: queste, infatti, se 
realizzate con leghe in Nickel ad alte prestazioni (vedi 1.3.3), possono sopportare al massimo 
una temperatura di 600°C÷650°C in corrispondenza delle pressioni di esercizio comuni per il 
processo SCWO (P=25÷30 MPa).
Un discorso a  parte  meritano  invece  i  prodotti  di  combustione  del  carbone.  In  base alle 
simulazioni effettuate in [1], essi sono costituiti da H2O, CO2, O2, H2SO4, N2, HCl e ceneri. 
Perciò, grazie alle proprietà termofisiche del sistema SCW/O2 (p≈250÷400 bar, T=400÷650 
°C), la combustione del carbone avviene senza l’emissione di sostanze inquinanti quali NOx, 
SO2 ed SO3, che sono invece tipiche negli impianti termoelettrici convenzionali a carbone.
Il  reattore  è stato simulato in Aspen Plus tramite  due blocchi  (il  blocco DECOMP della 
tipologia “RYield” e il blocco BURNER, della tipologia “RGibbs”). La separazione di quello 
che  nella  realtà  è  un  unico  corpo,  in  due  blocchi  distinti  è  volta  ad  una  corretta 
rappresentazione  di  ciò  che  avviene  alle  particelle  di  carbone  all’interno  dell’RMR.  Le 
particelle di carbone subiscono un processo che si svolge in due fasi temporali distinte:
1. Reazione endotermica di devolatilizzazione: le particelle di carbone subiscono una 
reazione endotermica di devolatilizzazione, in cui vengono prodotte sostanze gassose 
(composti  volatili)  ed  una  matrice  solida.  Questa  prima  fase  viene  rappresentata 
tramite il blocco DECOMP, tipologia “RYield”;
2. Reazione  esotermica  di  combustione:  nel  blocco  BURNER,  tipologia  “RGibbs”, 
viene  simulata  la  reazione  di  combustione  completa  tra  l’ossigeno  e  i  composti 
formati durante la reazione di devolatilizzazione.
Anche in questo caso, le EOS scelte per questi blocchi nello studio sviluppato in [1], sono 
state mantenute, visto che le caratteristiche delle specie chimiche trattate erano le medesime 
anche nelle nostre simulazioni.
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1.4.3  Rigenerazione termica e scrubbing naturale
Le sezioni di rigenerazione termica e di scrubbing naturale sono schematizzate nella figura 
1.10.  La prima è  formata  da due scambiatori  di  calore  (uno a  monte,  l’altro  a  valle  del 
reattore) e un circuito chiuso in cui scorre un fluido termovettore, mentre la seconda dal pre-
economizzatore,  da uno scambiatore  di  calore  a  valle  di  questo e  da  un separatore  gas-
liquido.
Figura 1.10: Schema delle sezioni di rigenerazione termica e di Scrubbing naturale
Analizziamo più in dettaglio le loro caratteristiche:
• A valle del reattore abbiamo uno scambiatore in controcorrente che effettua 
uno scambio termico tra il fluido di lavoro caldo, in uscita dal reattore, e un fluido 
termovettore freddo (vedi 1.4.1). Tra i vari fluidi termovettori che potrebbero essere 
usati,  in  [1]  è  stato  proposto  l’impiego dei  fluidi  diatermici,  poiché  essi  possono 
essere  utilizzati  sia  per  il  riscaldamento  sia  per  il  raffreddamento,  possono 
raggiungere temperature elevate senza cambiamenti di stato e il loro riscaldamento 
non aumenta eccessivamente la loro pressione. Tutto ciò si traduce in una riduzione 
dei costi di gestione dell’impianto.
La  rappresentazione  di  questo  scambiatore  è  stata  eseguita  mediante  due  blocchi 
(HEATER1 ed HEATER2, tipologia “Heater”). Il motivo di ciò è da vedersi nella 
necessità di rappresentare correttamente il comportamento dell’acqua a cavallo delle 
sue  condizioni  critiche.  In  questo  scambiatore,  l’acqua  passa  da  una  temperatura 
prossima  ai  50°C  a  440°C,  in  condizioni  supercritiche.  Le  proprietà  dell’acqua 
cambiano molto durante questo passaggio (vedi 1.1) per cui sono necessari due set 
differenti di EOS per una corretta rappresentazione. Poiché ad ogni blocco è possibile 
associare  un  solo  tipo  di  EOS,  è  stato  necessario  suddividere  idealmente  uno 
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scambiatore in due blocchi, il primo che opera con l’acqua in condizioni subcritiche, 
il secondo in condizioni supercritiche.
Successivamente, al fluido termovettore che circola in un circuito chiuso, viene fatto 
cedere il calore acquisito: lo scambio avviene con il fluido di lavoro sotto forma di 
miscela  SCW/O2 con  particelle  di  carbone,  sempre  in  uno  scambiatore  in 
controcorrente,  posto però a monte del reattore.  Lo scopo di questo scambio è la 
necessità di rendere il sistema SCW/O2 monofase e di aumentarne la temperatura per 
favorire la reazione di autocombustione del carbone.
• In  uscita  dal  primo scambiatore  a  valle  del  reattore  (blocchi  COOLER1 e 
COOLER2,  tipologia  “Heater”;  anche  questi  scambiatori  sono in  realtà  un  unico 
scambiatore, il quale viene diviso in due parti per lo stesso motivo di HEATER1 e 
HEATER2),  il  fluido di lavoro scambia calore in altri  due scambiatori  in serie:  il 
primo  (blocco  COOLER+,  tipologia  “Heater”)  viene  utilizzato  come  pre-
economizzatore per il fluido motore, il secondo per riscaldare lo slurry (vedi 1.4.1). 
In uscita da questi scambiatori, il fluido di lavoro risulta essere un sistema bifase gas-
liquido.  La  fase  liquida,  che  rappresenta  la  quasi  totalità  in  massa  (99.9%),  è 
composta dall’acqua dei prodotti di combustione, in cui sono presenti le ceneri, la 
CO2 gassosa e tutto lo zolfo e il cloro sottoforma di ioni (HSO4−, SO42− e Cl−). La fase 
gassosa è formata principalmente da CO2 e O2; è presente, inoltre, quasi tutto l’azoto 
contenuto nei combustibili e una piccola quantità di acqua.
Lo scioglimento delle varie specie chimiche, contenute nei prodotto di combustione, 
in  acqua  liquida,  viene  detta  “lavaggio”  o  “scrubbing”  dei  prodotti  gassosi  della 
combustione. Dato che il lavaggio viene effettuato senza dispositivi particolari, bensì 
solo tramite l’ausilio di scambiatori, per questo impianto si può parlare di “scrubbing 
naturale”.
• Infine, il fluido di lavoro viene inviato in un separatore gas-liquido (blocco 
SEPG-L-S, tipologia “Flash2”) in cui la fase gassosa viene scissa dalla parte liquida 
del fluido nel quale sono presenti anche le ceneri
Le EOS e le impostazioni ,per ognuno dei blocchi di questa sezione, sono state mantenute 
identiche a quelle utilizzate in [1], per gli stessi motivi spiegati in 1.4.1 ed 1.4.2.
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1.4.4  Generazione della potenza elettrica
La produzione di  energia  elettrica  avviene,  in massima parte,  per mezzo dell’impianto a 
vapore: l’acqua (fluido motore) scambia calore con il fluido di lavoro nel reattore, generando 
vapore da espandere poi in due turbine, una ad alta e l’altra a bassa pressione. Lo scambio di 
calore  viene  simulato  tramite  uno  stream  di  calore,  uscente  dal  blocco  BURNER,  che 
attraversa tutti gli scambiatori del ciclo a vapore.
Un piccolo contributo alla produzione di energia (circa il 2.5%) viene anche offerto anche 
dalla  turbina  bifase  CO2/O2 e  dalle  turbine  bifase  per  il  processo  di  degassificazione 
multistadio CO2/H2O (vedi di seguito).
• Uno schema dell’impianto a vapore è visibile in figura 1.11. Come abbiamo 
accennato nel paragrafo relativo al reattore (1.4.2), il fluido motore (acqua) una volta 
pressurizzato e riscaldato nel  pre-economizzatore,  viene fatto passare in un fascio 
tubiero interno al reattore, idealmente suddiviso nelle sezioni ECO EVA, SH ed RH. 
L’acqua  esce  una  prima  volta  in  corrispondenza  della  fine della  sezione SH, per 
andare  ad  espandere  in  una  turbina  ad  alta  pressione  (blocco  TURB1,  tipologia 
“Compr”); successivamente, dopo essere stato risurriscaldato, viene fatto espandere 
nella turbina a bassa pressione (blocco TURB2, tipologia “Compr”).
Figura 1.11: Schema dell’impianto a vapore
In questa configurazione (quella studiata in [1]) i vari tratti del fascio tubiero sono 
posizionati  in  serie.  Dal  punto  di  vista  del  rendimento  sarebbe  migliore  una 
configurazione in parallelo, dove i fasci tubieri allo stesso livello termico vengono 
posti in parallelo, appunto.
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• La fase gassosa in uscita dal separatore gas-liquido (vedi 1.4.3) viene inviata 
in un particolare tipo di turbina chiamata “turbina bifase” (fig. 1.12) (blocco TURB, 
tipologia “Compr”).
Figura 1.12: Schema di una turbina bifase
Il compito di tale apparecchiatura è quello di espandere il gas in modo da condensare 
la quasi totalità della CO2 presente al suo interno, ottenendo in uscita CO2 in fase 
liquida  ed  un’esigua  quantità  di  gas  (CO2,  O2,  N2).  I  vantaggi  di  questo  tipo  di 
espansione, rispetto ai metodi tradizionali risiedono:
1. nella  possibilità  di  produrre  energia  sfruttabile  da  un  utilizzatore,  anziché 
dissiparla come fa la valvola;
2. nella capacità di questa turbina di separare la fase liquida dalla fase gassosa, a 
condensazione avvenuta;
3. nel  tempo  di  residenza  del  fluido  al  suo  interno  molto  ridotto,  rispetto  ai 
separatori a gravità tradizionali: ciò implica dimensioni e peso della turbina bifase 
minori rispetto a questi separatori.
Per ulteriori dettagli riguardo al funzionamento e all’utilizzo di tali turbine si rimanda 
a [8] e [1].
È possibile vedere lo schema della sezione d’impianto appena descritta in figura 1.13.
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Figura 1.13: Schema del processo per la condensazione della CO2 presente nella fase gassosa
Sia in questa sezione che in quella di degassificazione multistadio e di liquefazione della 
CO2 (vedi di seguito, 1.4.5 e 1.4.6) abbiamo mantenuto le medesime impostazioni ed EOS di 
quelle scelte in [1], per ogni blocco delle nostre simulazioni.
1.4.5  Degassificazione multistadio
Possiamo  vedere  uno  schema  del  processo  in  questione,  in  figura  1.14.  I  componenti 
principali,  necessari  a  questo  processo sono un separatore  liquido-ceneri  ed  una serie  di 
turbine bifase, simili a quella descritta nel paragrafo 1.4.4. Vediamo più da vicino il loro 
funzionamento. 
Figura 1.14: Schema semplificato della degassificazione multistadio
• La  fase  liquida  che  esce  dal  separatore  gas-liquido  (vedi  1.4.3)  viene 
convogliata  all’interno  di  un  separatore  liquido-ceneri  (blocco  SEPL-S,  tipologia 
“Flash2”) per eliminare  le  ceneri  presenti  in sospensione.  L’acqua dei prodotti  di 
combustione  costituisce  la  quasi  totalità  della  fase  liquida  in  uscita  dal  primo 
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separatore, ma al suo interno sono disciolti altre specie chimiche: la CO2 (31% in 
massa), tutto lo zolfo e il  cloro sottoforma di ioni (HSO4−, SO42− e Cl−) ed esigue 
frazioni di ossigeno e azoto N2 (rispettivamente il 13% e l’8% in massa).
• Una  volta  che  le  ceneri  sono  state  separate  dal  liquido  descritto  sopra, 
quest’ultimo viene inviato in un processo di degassificazione multistadio, in cui ogni 
singolo  stadio  è  formato  da  una  turbina  bifase  H2O/CO2 (blocchi  DEGASS1, 
DEGASS3 e  DEGASS5,  tipologia  “Pump”).  Gli  obiettivi  da  raggiungere  durante 
l’applicazione  di  questo  processo,  sono  analoghi  a  quelli  visti  per  la  precedente 
applicazione  della  turbina  bifase:  si  cerca,  infatti,  di  ottenere  in  uscita  una  fase 
liquida, composta quasi totalmente da acqua, in cui sono disciolti gli ioni di zolfo e 
cloro ed esigue quantità di CO2,  O2 ed N2,  ed una fase gassosa, composta  invece 
prevalentemente  da  CO2,  che  verrà  successivamente  sottoposta  ad  un  processo  di 
liquefazione  (vedi  1.4.5).  Contemporaneamente  a  ciò,  viene  generata  potenza 
elettrica da ogni turbina bifase.
Il processo è stato ideato impiegando turbine bifase, invece di uno strumento di espansione 
convenzionale (per esempio una valvola di Joule-Thomson), per cercare di sfruttare l’elevato 
salto di pressione necessario al fluido per condensare la CO2, senza dissipare l’energia, bensì 
impiegandola in maniera da poter alimentare un eventuale utilizzatore.
La scelta di effettuare un processo multistadio anziché monostadio, risiede nella convenienza 
economica  (minore  energia  elettrica  spesa)  di  effettuare  una  successiva  liquefazione 
multistadio della CO2 (vedi 1.4.5) anziché monostadio.
1.4.6  Liquefazione della CO2
Il processo di liquefazione multistadio della CO2è schematizzato in figura 1.15. Il  gas in 
uscita  da  ogni  stadio  di  degassificazione  viene  inviato  nel  corrispettivo  stadio  di 
liquefazione: ciascuno di essi è formato, nell’ordine, da un deumidificatore, un compressore, 
un condensatore, un separatore gas-liquido e nel 2° e 3° stadio è presente anche una pompa. 
Il compito di questi componenti è quello di liquefare quasi tutta la CO2 presente nel gas in 
uscita dalle turbine bifase; in seguito la CO2 liquida verrà stoccata in appositi acquiferi.
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Figura 1.15: Schema della sezione di liquefazione della CO2
Analizziamo in dettaglio il processo:
• La fase gassosa in uscita da ogni stadio di degassificazione è costituita in gran parte 
da CO2, nella quale però sono disciolte esigue frazioni di O2, H2O ed N2. Il primo 
passo è quindi quello di far passare tale fase attraverso un deumidificatore (blocchi 
1DEU, 2DEU e 3DEU, tipologia “Heater”) in cui, tramite una refrigerazione l’acqua 
si condensa e può essere immessa nell’ambiente esterno.
• Il gas ottenuto, viene compresso (blocco 1CPX, tipologia “Compr” e blocchi 2CPX e 
3CPX, tipologia “MCompr”) fino alla pressione di condensazione della CO2 a 20°C: 
il processo di condensazione avviene nel condensatore (blocchi 1COOL, 2COOL e 
3COOL,  tipologia  “Heater”),  subito  di  seguito  al  compressore.  In  uscita  dal 
condensatore avremo perciò un sistema bifase formato da quasi tutta la CO2 liquida 
(all’interno della quale sono presenti irrilevanti quantità di O2 ed N2) e da una piccola 
frazione gassosa costituita da CO2, O2 ed N2.
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• Il  sistema  bifase  viene  inviato  in  un  separatore  gas-liquido  (blocchi  1SEPCO2, 
2SEPCO2 e 3SEPCO2, tipologia “Flash2”), in cui le due fasi vengono separate. La 
fase gassosa viene scaricata in atmosfera, mentre la fase liquida (quasi del tutto CO2) 
si accinge ad essere stoccata.
• Lo stoccaggio della CO2 avviene in appositi serbatoi posti nel sottosuolo terrestre, 
chiamati acquiferi (processo non simulato in Aspen Plus). La CO2 viene stoccata in 
fase  liquida  in  modo  da  occupare  un  volume  minore.  I  valori  di  pressione  e 
temperatura che la CO2 deve avere in uscita dal processo di liquefazione, vengono 
determinati in modo da prevenire aumenti di temperatura e cali di pressione durante 
l’immissione in acquifero. Infatti,  se queste variazioni dovessero essere elevate,  si 
rischierebbe un cambiamento di fase, da liquido a vapore, con conseguente rischio di 
rottura per le pareti dell’acquifero.
L’assenza della  pompa per pressurizzare la CO2 liquida in uscita  dal 1° stadio di 
liquefazione, deriva dalla pressione sufficientemente elevata che essa ha in uscita; al 
contrario, nel 2° e 3° stadio, si rende necessario un incremento di pressione.
Da notare, infine, che i valori di pressione della CO2 liquida in uscita dai tre stadi di 
liquefazione e dalla prima turbina bifase esaminata (vedi paragrafo 1.4.4) sono tutti 
diversi tra loro. Pertanto queste quantità non possono essere stoccate insieme, bensì 
saranno necessari più acquiferi distinti. In alternativa si potrebbe portare ogni flusso 




MODELLAZIONE IN ASPEN PLUS DI LAY-OUT 
ALTERNATIVI DI IMPIANTI A SCWO
2.1  POSSIBILI MODIFICHE DI UN IMPIANTO SCWO
Nel capitolo precedente abbiamo mostrato il funzionamento dell’impianto SCWO sviluppato 
in [1]. In figura 2.1 è stata riportata l’immagine di questo impianto, costruito tramite Aspen 
Plus.  Durante  lo  sviluppo  del  suddetto  lavoro  sono  emersi  alcuni  aspetti  che  verranno 
approfonditi in questo studio, tra i quali la modellazione di impianto con lay-out differenti, 
rispetto a quello proposto in [1].
In questo capitolo esamineremo le varie alternative proposte nel precedente lavoro di tesi e i 
possibili miglioramenti che potrebbero essere apportati all’impianto, valutando in ogni caso 
gli aspetti positivi o negativi insiti in essi.
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Figura 2.1: Schema dell’impianto studiato in [1] creato in Aspen Plus
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2.2   IMPIANTO  CON  CONFIGURAZIONE  ALTERNATIVA  DEL 
“FEED PREPARING”
In figura 2.1 possiamo vedere uno schema di un impianto con una nuova configurazione 
della sezione “Feed Preparing”.
Figura 2.2: Schema della configurazione alternativa della sezione “Feed Preparing”
In questo lay-out, lo slurry acqua-carbone e l’ossigeno vengono miscelati subito dopo essere 
stati portati alla pressione di lavoro (250 bar, nel nostro modello), rispettivamente da una 
pompa e da un compressore multistadio interrefrigerato. In seguito, la miscela viene inviata 
in  uno  scambiatore  a  valle  del  pre-economizzatore  affinché  venga  preriscaldata,  e 
successivamente viene fatta  passare  attraverso uno scambiatore a monte del reattore,  per 
ottenere  un  sistema  monofase  SCW/O2,  in  cui  si  trovano  le  particelle  di  carbone  in 
sospensione.
In [1] erano già stati previsti e accennati i risultati che si sarebbero ottenuti costruendo un 
modello  di  questo  lay-out.  Infatti,  in  questo tipo  di  impianto  la  temperatura  del  sistema 
acqua-ossigeno-carbone in  uscita  dal  miscelatore,  risulta  maggiore rispetto  a quella  dello 
slurry nell’impianto  studiato in [1],  dato che lo stesso slurry,  a circa 16°C, viene subito 
miscelato all’ossigeno, che si trova a 20°C.
Ne risulta un flusso in uscita dal miscelatore a circa 19°C, contro i soli 16°C circa dello 
slurry nel lay-out analizzato in [1].
Questo flusso viene fatto passare attraverso lo scambiatore a valle del pre-economizzatore 
per essere riscaldato dal fluido di lavoro. Risulta ovvio che il calore scambiato in questa 
configurazione sarà minore rispetto al  valore in [1], dal momento che il fluido freddo in 
ingresso ha una temperatura maggiore.
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Per ottimizzare le prestazioni di impianto, sarebbe auspicabile aumentare il più possibile la 
quota  di  calore  che  il  fluido  di  lavoro  cede  al  sistema  acqua/ossigeno/carbone.  Nella 
configurazione  in  esame,  questa  quota  va necessariamente  a  ridursi,  penalizzando perciò 
anche la potenza che l’impianto è in grado di produrre.
2.2.1  Modellazione in Aspen Plus dell’impianto
Come  primo  approccio  alla  creazione  del  modello,  è  stato  scelto  di  lasciare  tutte  le 
impostazioni del file usato per la modellazione dell’impianto in [1] e spostare semplicemente 
i blocchi e gli stream del “feed-preparing” in modo da creare la configurazione alternativa in 
analisi. Possiamo vedere in figura 2.3 lo schema dell’impianto in questione, costruito con 
Aspen Plus.
Nel modello creato in [1], la temperatura del fluido caldo in uscita dallo scambiatore era 
determinata dalle portate dei fluidi, calcolate a loro volta tramite una serie di “Calculator” e 
“Design spec” (calcoli iterativi  impostati  dall’utente, interni al programma) che non sono 
stati modificati, in quanto essi sono tutti parametrizzati in funzione di una portata di 1 kg/s di 
carbone. Una volta che il programma aveva calcolato le portate di tutti i fluidi, necessari a 
rispettare i vincoli preimpostati, veniva fatto il calcolo del calore che slurry e fluido motore 
erano in grado di scambiarsi e di conseguenza venivano fornite le temperature in uscita dei 
rispettivi fluidi. Nella configurazione adottata in [1], la temperatura di uscita del fluido di 
lavoro  risulta  prossima  ai  32°C.  Per  determinare  l’andamento  delle  temperature  nello 
scambiatore, era stata imposta una differenza di temperatura fra il fluido freddo in uscita e 
quello caldo in entrata di 10°C (ΔT di pinch).
Nel nostro lavoro, lasciando invariate le impostazioni per il calcolo delle portate in ingresso 
al sistema e quelle relative allo scambiatore, la temperatura di uscita del fluido caldo è pari a 
33.6°C, a causa della più alta temperatura di ingresso del fluido freddo (20°C ca. contro i 
quasi 17°C del modello creato in [1]). 
Pertanto i risultati  riguardanti il  calore scambiato e la potenza prodotta sono in linea con 
quanto previsto  in  [1] e  confermato  all’inizio  di  questo paragrafo:  entrambi  si  riducono, 
determinando  prestazioni  di  impianto  peggiori.  I  risultati  dettagliati  sono  esposti  nel 
paragrafo successivo, in tabella 2.1.
39
Figura  2.3:  Schema  dell’impianto  creato  in  Aspen  Plus  con  configurazione  alternativa  del  “Feed 
preparing”
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Bisogna  precisare,  però,  che  in  questo  caso,  rispetto  al  modello  creato  in  [1],  è  stata 
modificata  l’impostazione  dell’ultimo  stadio  del  compressore  CPXO2  dell’ossigeno, 
imponendo una temperatura in uscita per questo stadio, di 20°C.
Poiché non esiste nessun vincolo al valore della temperatura del fluido caldo in uscita, se non 
la temperatura del fluido freddo in entrata e, di conseguenza, l’area dello scambiatore (che 
aumenta  al  ridursi  della  differenza  tra  la  temperatura  del  fluido caldo in  uscita  e quello 
freddo in entrata),  abbiamo pensato di ridurre il  valore di 33.6°C (temperatura del fluido 
caldo in uscita) e portarlo fino a 24°C, con un passo di 2°C, partendo da 32°C.
In questo modo le prestazioni dell’impianto riuscivano a migliorare (vedi paragrafo 2.2.2) 
per quanto riguarda la potenza prodotta,  grazie all’incremento del calore scambiato nello 
scambiatore: la riduzione della temperatura a valle comporta un incremento della portata di 
acqua per il ciclo a vapore. Le turbine a vapore si trovano così ad espandere una portata 
maggiore di acqua che si traduce in un aumento di potenza prodotta.
Per contro, la maggiore quota di calore, unita ad una differenza ridotta tra la temperatura del 
fluido freddo in entrata e del fluido caldo in uscita (20°C ca., contro 24°C, rispettivamente), 
comporta un aumento della superficie dello scambiatore prossima al 270% e una riduzione 
delle prestazioni (potenza e capacità di separare la CO2) della turbina bifase.
I  risultati  ottenuti,  sono  mostrati  in  maniera  più  dettagliata  nella  tabella  al  seguente 
paragrafo.
Infine va precisato che uno dei possibili  sistemi per la produzione di ossigeno gassoso è 
l’impiego di una unità per la separazione del gas stesso, chiamata appunto “Air Separation 
Unit”  o  ASU.  Per  gli  impianti  di  taglia  elevata,  si  fa  largo  uso  della  ASU  in  ambito 
criogenico: il gas in ingresso nella ASU è aria mentre quello che esce alla fine del processo è 
ossigeno, con una purezza prossima al 100%.
Il consumo energetico dell’ASU rappresenta una quota consistente di energia rispetto alla 
produzione  totale  da  parte  delle  turbine  dell’impianto,  attestandosi  attorno  ai  1800  kW, 
contro  una  produzione  di  circa  11500  kW.  In  questo  lavoro  abbiamo  considerato  che 
l’ossigeno fosse prodotto da una ASU, così come era stato fatto in [1].
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2.2.2  Risultati ottenuti
Vengono di seguito riportati i principali risultati ottenuti nelle varie simulazioni, riassunti 
nella tabella 2.1.
Nelle intestazioni di ogni colonna, viene riportata la temperatura del fluido caldo in uscita 
dallo  scambiatore,  che  è  stata  imposta  da  noi  a  partire  dai  32°C fino  a  24°C,  a  titolo 
identificativo della stessa. L’intestazione della prima colonna si riferisce al modello studiato 
in [1].
Queste grandezze sono state scelte fra quelle di maggior importanza in relazione ai nostri 
interessi principali per quanto riguarda l’impianto, cioè le potenze prodotte dalle turbine, la 
potenza spesa dagli ausiliari (pompe, compressori ecc.), i rendimenti al lordo e al netto degli 
ausiliari,  e  la  portata  di  CO2 che la  turbina  bifase riesce a  liquefare  (tra  parentesi  viene 
indicata  la  percentuale  rispetto  alla  portata  gassosa  di  CO2 che  si  ha  in  uscita  dallo 
scambiatore).
I vari rendimenti di impianto possono essere espressi tramite le seguenti relazioni:





⋅φ                                                                            (2.1)
dove WGEN è la potenza totale generata dall’impianto in kW; Φ è il potere calorifico 
inferiore del carbone impiegato in questo impianto,  pari  a 27400 kJ/kg;  mcoal è  la 
portata di carbone in ingresso all’impianto, pari a 1 kg/s.





⋅φ                                                                              (2.2)
dove  WNET è  il  valore  della  potenza  prodotta  dall’impianto  in  kW,  al  netto  degli 
ausiliari.














φ                                             (2.3)
Dove WNET_NOASU rappresenta la potenza prodotta dall’impianto in kW, al netto di tutti 
gli ausiliari eccetto la ASU;  WASU è invece la potenza in kW utilizzata dalla ASU 
(ovviamente di segno opposto rispetto a WNET). Questa grandezza, confrontata con il 
rendimento netto, ci permette di valutare il peso della ASU sulle prestazioni finali 
dell’impianto.
La potenza spesa dalla ASU per la produzione dell’ossigeno è stata ricavata in [1] mediante 
la relazione 2OASU mCW ⋅=                                                                                                  (2.4)
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dove:
• C è l’energia elettrica necessaria per la movimentazione della ASU durante la 
produzione della massa unitaria di ossigeno [kWh/kg O2]. In questa tesi e in [1] è stato 
utilizzato il valore costante 0,2.
• mO2 è la portata massica [kg/s] di ossigeno puro in ingresso nell’impianto. 
Considerando  una  portata  di  2.561  kg/s  di  ossigeno  (costante,  dal  momento  che  resta 
costante la portata di carbone di 1 kg/s e l’eccesso di ossigeno del 12% rispetto alla quantità 
stechiometrica), ricaviamo una WASU pari a 1844 kW.
Oltre alle grandezze appena citate, abbiamo aggiunto il calore scambiato dallo scambiatore e 
la  superficie  di  scambio  dello  stesso,  per  confermare  quanto già  spiegato nel  precedente 
paragrafo. Infine vengono riportate la portata di CO2 catturata e la sua percentuale rispetto al 




T=33.6°C T=32°C T=30°C T=28°C T=26°C T=24°C
Turbina HP 
[kW]
3110.6 3083 3078.5 3090.7 3102.6 3114.6 3126.7
Turbina LP 
[kW]
8409.5 8335.3 8323.4 8356.4 8388.7 8421.2 8453.8
Turbine 
bifase [kW]
291.5 292.9 297.9 297.1 296.6 296 296
Potenza totale 
impianto
11811.6 11711.2 11699.8 11744.2 11787.9 11831.8 11876.5
Rendimento
lordo
43.1% 42.7% 42.7% 42.9% 43,0% 43.2% 43.3%
Potenza 
ausiliari [kW]
4071.9 4071.5 4070.7 4074.7 4079,0 4083.4 4087.6
Rendimento 
netto
28.2% 27.9% 27.8% 28,0% 28.1% 28.3% 28.4%
Rendimento 
ASU
35% 34.6% 34.6% 34.7% 34.9% 35% 35.2%
Calore 
scamb. [kW]
1502.2 1079.3 1360.2 1494.7 1681.6 1868.1 2053.6
Sup. scamb. 
[m2]





















Tabella 2.1: risultati dei modelli con configurazione alternativa della sezione “Feed preparing”
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Al ridursi della temperatura di uscita del fluido caldo dallo scambiatore, le prestazioni del 
sistema aumentano fino al 1.4% circa (0.6% circa sul rendimento lordo, da 42.7% a 43.3%). 
Per contro aumenta la potenza spesa per la compressione della maggiore portata di acqua del 
ciclo a vapore (1.5%) e la superficie dello scambiatore che arriva ad essere quasi tre volte 
quella di partenza.
Le  turbine  bifase  presentano  leggere  fluttuazioni  della  potenza  prodotta,  dato  che  le 
condizioni di lavoro (temperature, pressioni e portate) restano pressoché costanti. Allo stesso 
modo varia  la  portata  di  CO2 che  le  turbine  riescono a  rendere liquida  e  la  percentuale 
rispetto alla portata gassosa di partenza, variando dal 99.2% (nel modello con temperatura di 
uscita del fluido caldo a 33.6°C) al 98.9% (nel modello con temperatura di uscita del fluido 
caldo a 24°C).
In definitiva, a fronte di una maggiore superficie di scambio (e quindi di un costo di acquisto, 
di un costo di manutenzione e di un ingombro maggiori)  che permette  di  scambiare una 
quota  di  calore  maggiore  rispetto  alla  configurazione  in  [1],  e  di  una piccola  perdita  di 
potenza nella turbina bifase, le prestazioni dell’impianto possono essere migliorate, seppur di 
poco.
2.3  IMPIANTO CON RECUPERO DELL’OSSIGENO
La seconda  configurazione  alternativa  analizzata  in  questo  lavoro,  riguarda  un  possibile 
impianto dotato di un sistema per il recupero dell’ossigeno gassoso. Anche questo lay-out, 
come i precedenti,  era stato elencato in [1] tra i  possibili  miglioramenti  e sviluppi futuri 
applicabili ad un impianto SCWO.
Il consumo energetico dell’ASU, costituisce una quota consistente di energia rispetto alla 
produzione totale da parte delle turbine dell’impianto, attestandosi attorno ai 1800 kW (vedi 
paragrafo 2.2.2), contro una produzione di circa 11800 kW; questo consumo non fa altro che 
peggiorare l’efficienza globale del sistema. Proprio per ridurre questa spesa, abbiamo cercato 
di  sviluppare  una  possibile  configurazione,  in  cui  una  parte  dell’ossigeno  emesso  in 
atmosfera  dopo  la  combustione  (l’eccesso  stechiometrico)  potesse  essere  recuperato  e 
immesso nuovamente in ingresso al sistema, senza alcuna necessità di produrne di nuovo.
In figura 2.4 possiamo vedere uno schema per questo tipo di impianto.
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Figura 2.4: Schema di un impianto SCWO con recupero e ricircolo dell’eccesso stechiometrico di O2.
2.3.1  Modellazione in Aspen Plus dell’impianto
Anche in questo caso, come per la configurazione esaminata al paragrafo 2.2, siamo partiti 
dal file impiegato per la modellazione dell’impianto studiato in [1].
In uscita dal reattore, l’ossigeno presente nel fluido di lavoro è costituito solo dell’eccesso di 
ossigeno rispetto a quello stechiometrico in ingresso all’impianto: a combustione avvenuta, 
infatti, l’ossigeno stechiometrico lo ritroviamo nella CO2.
Prima di essere espulso dall’impianto, il fluido di lavoro viene separato in due correnti, una 
gassosa e l’altra liquida. La parte liquida risulta ricca di acqua e CO2, perciò l’unico flusso 
sul quale è possibile agire per il recupero dell’ossigeno, era la componente gassosa del fluido 
di lavoro.
Nel lay-out costruito in [1], questo flusso viene fatto passare attraverso la turbina bifase (vedi 
paragrafo 1.4.4), dimensionata per avere in uscita condizioni di temperatura e pressione in 
cui quasi tutta la CO2 in ingresso risulti poi in fase liquida. Separando la fase liquida da 
quella gassosa, in uscita dalla turbina bifase, in questo configurazione l’eccesso di ossigeno 
viene portato via dalla CO2 liquida, nella quale si trova disciolto.
Nel caso con recupero di ossigeno, invece, abbiamo la necessità di recuperare questa quota di 
ossigeno, separandola dalla CO2, la quale deve sempre essere recuperata in fase liquida per 
poter essere stoccata in acquifero. Le impostazioni della turbina bifase, così come erano, non 
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permettevano la separazione dell’ossigeno dalla CO2, per cui abbiamo dovuto ricercare le 
condizioni termodinamiche dove si potesse avere ossigeno gassoso non disciolto nella CO2.
Basandoci sui diagrammi T-S della CO2 e dell’ossigeno puri, siamo riusciti a determinare 
queste  condizioni  per  tentativi,  espandendo  la  quota  gassosa  del  fluido  di  lavoro,  nella 
turbina bifase, fino a 20 bar.
Le EOS per la turbina bifase sono state lasciate inalterate. In particolare, per questo blocco 
erano state scelte in [1] le PSRK. Da una scelta preliminare tramite il diagramma riportato in 
appendice A1, possiamo vedere che in base alla composizione e caratteristiche del fluido 
(CO2 all’ 81% e O2 al 13% in moli, la restante frazione composta da N2 e H2O) perveniamo 
alla possibilità di scelta di RKSMHV2, PSRK. La scelta finale ricade sulla PSRK in quanto è 
particolarmente  adatta  per la  simulazione  di sistemi  multicomponente  costituiti  da specie 
chimiche polari ed apolari,  anche fino ad elevati  valori di pressione e temperatura.  Per il 
separatore subito a valle della turbina bifase sono state scelte le stesse EOS per le stesse 
ragioni sopraesposte.
Dopo l’espansione in turbina, la temperatura è prossima ai -33°C, e in queste condizioni 
siamo riusciti a separare tramite un flash il 58% in massa della CO2 totale in uscita dalla 
turbina bifase, mentre l’ossigeno disciolto nel liquido è in quantità trascurabile.
Avendo separato una parte di CO2 liquida dalla restante frazione gassosa, sul diagramma T-S 
della CO2 pura saremmo in corrispondenza di un punto della  campana del vapore saturo 
secco. Per recuperare altra CO2 liquida, abbiamo pensato di asportare calore isobaricamente, 
muovendoci all’interno della campana del vapore saturo, per permettere la condensazione 
dell’anidride carbonica. Il fatto che il fluido da trattare fosse composto in massima parte da 
CO2 e ossigeno, determina sì la condensazione di una specie durante l’asportazione di calore, 
ma causa anche l’abbassamento  della  temperatura  del  flusso totale,  dovuto alla  presenza 
dell’altra specie che si raffredda. Il raffreddamento avviene a temperature dell’ordine dei 210 
K,  dato che per  condensare almeno il  90% della  restante  quota di  CO2 abbiamo dovuto 
abbassare la temperatura da -33°C a -64°C. La condensazione della CO2 è stata simulata 
mediante il blocco COND, tipologia “Heater”che impiegava anch’esso le EOS PSRK.
Effettuata anche la seconda separazione, in cui rimane una portata di ossigeno pari a 0.222 
kg/s e di CO2 pari a 0.092 kg/s, abbiamo ritenuto che non fosse ulteriormente vantaggioso, a 
livello economico, cercare di separare altra CO2 dall’ossigeno; la quota di questa, rimasta nel 
flusso, è stata rimessa in circolo all’interno dell’impianto assieme all’ossigeno.
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La CO2 separata nei vari flash viene convogliata in un mixer (blocco MIX-CO2, tipologia 
“Mixer”)  e  compressa  fino  ad  80  bar  tramite  una  pompa  (blocco  PUMPCO2,  tipologia 
“Pump”), per fare in modo che essa resti liquida anche a temperatura ambiente.
Prima di ricircolare la miscela di ossigeno e CO2, abbiamo compresso questo flusso fino alla 
pressione a cui si trova l’ossigeno (e il fluido di lavoro) cioè 250 bar, in modo da poterli 
miscelare in un mixer subito a valle dei due compressori (si intende quello per l’ossigeno). 
Per  la  compressione  del  flusso  di  ricircolo  è  stato  usato  un  compressore  multistadio 
interrefrigerato (blocco CPXO22, tipologia “MCompr”), così come avviene per l’ossigeno 
puro proveniente dalla ASU.
Da notare che, in uscita dall’ultimo flash da cui si ha separazione tra fase liquida e gassosa, 
nella realtà non sarebbe più necessario installare coibentazione per le tubazioni: se prima 
avevamo necessità di mantenere temperature basse per assicurare la separazione tra CO2 ed 
O2, dopo l’ultima separazione abbiamo la necessità opposta, cioè quella di scaldare il fluido, 
per evitare di dover impiegare il calore del reattore. L’ideale sarebbe dunque, l’installazione 
di un condotto non coibentato, a contatto con l’ambiente esterno, che trasportando il flusso di 
ricircolo  dall’uscita  all’ingresso  dell’impianto,  gli  dia  la  possibilità  di  raggiungere 
temperature per lo meno prossime a 0°C.
In figura 2.5 possiamo vedere lo schema creato in Aspen Plus per la modellazione di questo 
particolare tipo di impianto, in cui il fluido in uscita dal sistema viene ricircolato all’ingresso.
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Figura 2.5: Schema dell’impianto creato in Aspen Plus con recupero dell’ossigeno
Infine, la portata di ossigeno di cui necessita il sistema, viene calcolata da Aspen tramite un 
calculator già presente nel modello utilizzato in [1], il quale si basa sulla composizione del 
carbone; alla portata stechiometrica è stato poi aggiunto il 12% in massa di eccesso. Nel 
nostro caso, abbiamo dovuto sottrarre da questa portata, quella presente nello stream che 
collega l’uscita all’ingresso dell’impianto, in modo da avere a disposizione sempre la stessa 
portata totale di 2.56 kg/s di ossigeno.
Un’operazione  analoga  è  stata  fatta  anche  per  il  calculator  che  regola  il  processo  di 
devolatilizzazione nel blocco DECOMP (tipologia “RYield”, vedi 1.4.2): in [1], le portate 
delle varie sostanze erano calcolate in funzione della composizione del carbone; nel nostro 
caso abbiamo dovuto  considerare  in  ingresso  al  reattore  anche  le  specie  provenienti  dal 
ricircolo, come N2 e CO2.
Una  volta  fissate  queste  ultime  impostazioni,  abbiamo  mandato  il  file  in  esecuzione.  I 
risultati, che mostrano il comportamento del sistema in questa configurazione, sono esposti 
nel seguente paragrafo.
2.3.2  Risultati ottenuti
La portata totale dell’eccesso stechiometrico di ossigeno è pari a circa 0,27 kg/s. Tramite il 
recupero è stato possibile ricircolarne 0,222 kg/s, ovvero l’82% dell’eccesso. Per valutare 
approssimativamente  la  convenienza  di  questo  processo,  bisogna  confrontare  le  potenze 
prodotte dalle turbine tra i due modelli, e la potenza spesa dalla ASU e quella spesa dal ciclo 
frigorifero facendo poi un bilancio globale di tutte queste potenze.
In  tabella  2.2  viene  riportato  un  confronto  energetico  tra  i  due  modelli.  Le  grandezze 
riportate in tabella sono le potenze delle turbina a vapore e bifase, la potenza spesa dagli 
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ausiliari, i rendimenti e la portata di CO2 catturata (denominata “CO2 rec.”) e la percentuale 





















3108 8402.6 354.1 4006.2 43.3% 28.7% 34.8%
2.845 
(99.9%)
Tabella 2.2: Confronto delle potenze prodotte dall’impianto nella configurazione studiata in [1] e per 
recuperare ossigeno
Nel secondo caso abbiamo a disposizione circa 53 kW di potenza lorda in più. La piccola 
differenza  di  potenza  prodotta  delle  turbine  a  vapore  è  data  da  una  lieve  riduzione  nel 
secondo caso della portata di acqua del ciclo a vapore.
Tutta la maggiore potenza prodotta deriva dalla turbina bifase CO2/O2, che si trova a dover 
sostenere un salto di pressione maggiore. In [1], lo scopo di questa turbina era di raggiungere 
le  condizioni  termodinamiche  per  avere  CO2 liquida,  ovvero  una  pressione  parziale 
dell’anidride carbonica prossima agli 80 bar e temperatura vicina al valore ambiente (15°C). 
Per ottenere queste condizioni era sufficiente espandere la miscela CO2/O2 fino a circa 100 
bar, disponendo perciò di un salto di soli 150 bar. Nel nostro caso invece, abbiamo dovuto 
ricercare le condizioni  termodinamiche  in cui  si  avesse buona parte  della  CO2 allo  stato 
liquido e l’O2 allo stato gassoso, separato dall’anidride carbonica. Queste condizioni sono 
state raggiunte ad una pressione di 20 bar (vedi 2.3.1) e temperatura prossima a -32°C. In 
questo caso il salto di pressione sfruttabile dalla turbina bifase è stato di 230 bar, che ha 
aumentato la sua potenza prodotta da 33.5 kW di [1], a 91.8 kW del nostro modello.
51
Nel  calcolo  della  potenza  spesa  dagli  ausiliari,  la  potenza  della  ASU per  la  produzione 
dell’ossigeno, è stata ricavata tramite la relazione 2.4.
Considerando una portata di 2.561 kg/s di ossigeno nel primo modello, abbiamo una potenza 
spesa dalla ASU pari a 1844 kW. Nel modello con recupero di ossigeno, vengono ricircolati 
0.222 kg/s di O2, pertanto la portata che deve essere prodotta dalla ASU sarà 2.339 kg/s, che 
equivalgono ad un consumo di 1684 kW, ovvero 160 kW in meno. Per contro, nel secondo 
sistema deve essere tenuta in considerazione anche la potenza spesa per il ciclo frigorifero 
necessario alla separazione dell’ossigeno dalla CO2.
Considerando  il  coefficiente  di  prestazione  (COP,  Coefficient  of  performance)  del  ciclo 










=      (2.5)
Dove Tlow è la temperatura in cui avviene la vaporizzazione del fluido frigorifero, mentre 
Thigh è la temperatura a cui avviene la condensazione del fluido Il COP è anche dato dal 
rapporto  tra  il  calore  scambiato  a  bassa  temperatura  Qlow e  il  lavoro  totale  speso  per  il 
raffreddamento W. Nel nostro caso valori di COP plausibili sono quelli compresi tra 3 e 5; 
supponendo, nella peggiore delle ipotesi, un COP pari a 3 e sapendo che il calore asportato a 
bassa temperatura è pari a 392 kW, possiamo determinare il lavoro W, che sarà circa 130 
kW.
In definitiva, perciò, abbiamo a che fare con un bilancio energetico più favorevole rispetto al 
primo  caso  (e  ciò  è  confermato  anche  dai  rendimenti,  più  alti  nel  nostro  modello).  Il 
risparmio che si ottiene dal recupero dell’ossigeno, non viene del tutto vanificato dalla spesa 
per il condensatore, ottenendo un “guadagno” di circa 30 kW. 
In ogni caso, possiamo notare una certa convenienza nel processo di recupero dell’ossigeno, 
poiché alla fine il bilancio tra le potenze nette disponibili nei due lay-out confrontati, vede 
una produzione maggiore  di  circa  180 kW nel  modello  per  il  recupero dell’ossigeno,  in 
massima  parte  dovuta  alla  minore  spesa  nella  compressione  dell’ossigeno:  la  quota 
ricircolata arriva infatti già a 20bar.
Per  contro  vi  è  da  tenere  in  considerazione  i  costi  di  acquisto  e  manutenzione  della 
coibentazione delle condotte in uscita dalla turbina bifase, fino al secondo flash: fino a quel 
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separatore  la  temperatura  del  flusso deve  essere  mantenuta  attorno  a  -64°C (210K),  per 
assicurare l’effettiva separazione dell’ossigeno dalla CO2.
Molto  probabilmente,  comunque,  la  maggiore  spesa  di  messa  in  opera  e  di  gestione 
dell’impianto può essere ammortata in tempi relativamente brevi, grazie alla cospicua quota 
di maggiore potenza netta prodotta, che rappresenta circa il 2.5% in più rispetto a quella 
dell’impianto di riferimento.
2.4  IMPIANTO CON REATTORE MEMBRANATO RAFFREDDATO 
(RMR) E TURBINA A VAPORE
L’ultimo lay-out alternativo proposto in [1], riguardava un impianto dotato di un reattore 
convenzionale  (RMR) e di un'unica serie di espansori.  Nel modello  utilizzato in [1] e in 
quelli  analizzati  fino ad ora, il  fluido di lavoro scambiava calore con l’acqua del ciclo a 
vapore,  seguendo percorsi  distinti.  Il  fluido  di  lavoro  veniva  poi  fatto  espandere  in  una 
turbina  bifase  per  recuperare  un’ulteriore  frazione  di  lavoro  e  per  separare  la  CO2,  per 
poterla poi comprimere e liquefare.
In questo modello invece è stato proposto di miscelare fluido di lavoro e fluido motore (non 
espanso) per poi espanderli insieme in un due espansori successivi, il primo ad alta pressione 
e il secondo a pressione più bassa. Dato che sia il fluido di lavoro che il fluido motore sono 
composti per gran parte da acqua (rispettivamente 73% e 100% in moli), è stato pensato di 
impiegare una turbina a vapore. Lo scopo di questa simulazione consiste nel verificare se 
l’impianto in questione possa avere o meno prestazioni migliori rispetto a quello analizzato 
in [1].
In questa configurazione è assente il ciclo a vapore vero e proprio come quello visto nei lay-
out precedenti, e non risulta necessaria l’installazione di una turbina bifase per la separazione 
della CO2 liquida.
In figura 2.6 viene mostrato uno schema qualitativo per questo tipo di impianto.
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Figura 2.6: Schema di un impianto con RMR e turbina a vapore.
2.4.1  Modellazione in Aspen Plus dell’impianto
Partendo  dall’impianto  studiato  in  [1],  abbiamo  eliminato  le  turbine  del  ciclo  a  vapore 
creando  un  unico  condotto  che  portasse  il  fluido  motore  ad  essere  vapore  acqueo 
surriscaldato a 565°C. Per brevità, chiameremo questa sezione dell’impianto come “ex ciclo 
a vapore”.
Il  calore  necessario  al  surriscaldamento  dell’acqua  viene  fornito  dallo  scambio  in 
controcorrente che avviene all’interno dell’RMR. Da questo punto di vista,  il  modello  in 
questione presenta la stessa struttura di quelli visti in [1] e nei precedenti paragrafi. Possiamo 
invece notare  una differenza  nell’impiego del  calore  del  fluido di  lavoro nell’RMR. Nei 
modelli visti fino ad ora, il fluido di lavoro scambiava calore all’interno del reattore, solo con 
l’acqua del ciclo a vapore. In questo caso invece è stato necessario far sì che il calore del 
fluido di lavoro all’interno del reattore fosse disponibile anche per riscaldare in parte il fluido 
di lavoro stesso, prima dell’ingresso nel reattore e per risurriscaldare il fluido in uscita dalla 
turbina ad alta pressione. I dettagli e le motivazioni di questa differenza rispetto ai modelli 
precedenti, sono esposti più avanti nel paragrafo.
Il riscaldamento dell’acqua in questo settore è stato modellato tramite due scambiatori di 
calore posti in serie. Il primo scambiatore porta il flusso fino a 360°C, il secondo invece 
aumenta la temperatura da 360°C in poi. La necessità di simulare questo scambio termico 
tramite  due  scambiatori  è  dovuta  alla  variazione  delle  proprietà  polari  dell’acqua  in 
prossimità della sua temperatura critica (vedi paragrafo 1.1 e 1.4.3), anche se nella realtà si 
avrebbe un unico scambiatore.
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Il vapor d’acqua surriscaldato dell’ex ciclo a vapore è stato portato in ingresso ad un mixer, 
assieme al fluido di lavoro in uscita dal reattore. Entrambi i fluidi devono essere portati alla 
stessa pressione, per cui la pompa dell’ex ciclo a vapore, invece di raggiungere una pressione 
di 190 bar, come avveniva prima per il ciclo a vapore, ora deve raggiungere una pressione di 
250 bar, quale è la pressione del fluido di lavoro all’interno del reattore, necessaria affinché 
avvenga l’autocombustione del carbone. Dal momento che il flusso di acqua è stato portato a 
condizioni  supercritiche,  abbiamo  pensato  di  utilizzare  le  stesse  EOS  impiegate  nella 
simulazione degli scambiatori a monte e a valle del reattore, cioè RKSMHV2 e PR-BM.
Possiamo vedere uno schema del modello in questione, creato in Aspen Plus, in figura 2.7: 
dal confronto fra questa immagine e la figura 2.1 dello schema di impianto studiato in [1] è 
possibile vedere come il nuovo modello sia completamente diverso rispetto all’altro in molte 
sezioni.
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Figura 2.7: Schema dell’impianto con RMR e turbine a vapore; si può notare il lay-out completamente 
diverso rispetto ai precedenti modelli.
La sezione del reattore, attraversata dal fluido di lavoro (SCW con carbone e ossigeno), ha 
subito leggere modifiche, per quanto riguarda gli scambi termici e le portate elaborate.
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Prima di tutto, come abbiamo accennato sopra, una parte del calore necessario al fluido di 
lavoro per raggiungere la temperatura di 360°C, viene fornita dallo stesso fluido di lavoro 
all’interno del reattore, e non più dal solo fluido termovettore, preposto alla rigenerazione 
termica. L’operatività di quest’ultimo, infatti, si limita al riscaldamento del fluido di lavoro 
da 360°C fino alla temperatura di autoignizione; il calore necessario a questo scambio viene 
comunque preso dal fluido di lavoro in uscita dal reattore, così come avveniva negli altri 
modelli.
Il motivo di questo cambiamento nel modello va ricercato nella nostra necessità di avere il 
fluido di lavoro ad una temperatura superiore ai 370°C, in modo che il fluido sia tutto in 
condizioni supercritiche.  Dato che il fluido di lavoro deve poi essere miscelato all’acqua 
dell’ex ciclo a vapore, per essere espanso in turbina, è necessario sia avere tutto il fluido alle 
stesse condizioni (supercritiche), in uscita dal miscelatore, sia cercare di partire da condizioni 
il più possibile favorevoli: se avessimo fatto scendere la temperatura del fluido di lavoro al di 
sotto dei 360°C (condizione subcritica) e di conseguenza la frazione di vapore fino a circa 
0.9,  l’acqua  dell’ex  ciclo  a  vapore  avrebbe  dovuto  fornire  una  quota  di  calore  molto 
maggiore al fluido di lavoro, per far sì che la miscela avesse titolo 1. Questo sarebbe andato 
a discapito dell’energia prodotta dalle turbine, le quali avrebbero potuto sfruttare un salto 
entalpico minore.
Anche in questo caso, come nei modelli precedenti e come abbiamo visto per l’ex ciclo a 
vapore,  abbiamo dovuto mantenere la  simulazione del riscaldamento del fluido di lavoro 
tramite due set di scambiatori in serie, ciascuno dei quali opera a temperature maggiori e 
minori rispetto a quella critica dell’acqua. In questo caso però abbiamo potuto fare a meno di 
due  scambiatori  a  valle  del  reattore,  che  sono stati  eliminati:  un  primo  scambiatore  che 
simulava la rigenerazione termica tra fluido di lavoro e fluido termovettore e lo scambiatore 
che forniva il calore al pre-economizzatore del ciclo a vapore.
Un’altra  differenza  riguarda  la  modellazione  dello  scambiatore  che  preriscalda  lo  slurry 
(COOLER++). Poiché esso viene attraversato dallo slurry e dal fluido di lavoro, la tipologia 
di blocco impiegato fino ad ora per modellare questo tipo di scambiatore era l’”HeatX”, un 
blocco  che  permette  l’incrocio  di  due  flussi.  Siccome  durante  la  risoluzione  di  questo 
modello,  si  avevano  problemi  di  convergenza  su  questo  blocco,  abbiamo  pensato  di 
sostituirlo con due scambiatori, uno per ogni flusso (slurry e fluido di lavoro), imponendo la 
temperatura di uscita del fluido di lavoro e creando uno stream di calore da uno scambiatore 
all’altro, come possiamo vedere in figura 2.8.
57
Infine una differenza piuttosto rilevante riguarda le portate elaborate. Nel modello esaminato 
in [1], tutto il calore prodotto nel reattore durante la combustione e ceduto al fluido di lavoro, 
poteva essere  ceduto al  fluido motore,  cioè all’acqua del  ciclo  a vapore.  Come abbiamo 
spiegato sopra, invece,  in questo modello  la temperatura del fluido di lavoro non poteva 
essere abbassata al di sotto dei 370°C, per far sì che l’acqua rimanesse allo stato gassoso. 
Pertanto  non poteva  essere  recuperato  molto  calore  dalla  rigenerazione  termica  e  solo il 
calore prodotto dalla combustione nel reattore poteva essere utilizzato per scaldare l’acqua 
dell’ex ciclo a vapore, il fluido di lavoro fino a 360°C e il flusso in uscita dalla turbina ad 
alta pressione. Poiché la portata di carbone è stata mantenuta costante (1kg/s, in modo da 
parametrizzare ogni modello con questa portata, e con essa anche quella di ossigeno, per 
permettere una combustione ottimale) anche la quantità di calore prodotto è rimasta costante. 
Dal  momento  che  questa  stessa  quantità  di  calore,  prima  era  sufficiente  solo  al  ciclo  a 
vapore,  ora invece è necessaria  sia  all’ex ciclo  a  vapore,  sia al  fluido di lavoro,  sia per 
risurriscaldare il flusso tra le due turbine a vapore, si è resa necessaria una riduzione drastica 
delle portate di acqua nei due flussi da miscelare. Il calcolo di queste portate è stato ricavato 
mediante “Design spec” (vedi 2.2.1), che determinano la portata di acqua in funzione del 
calore disponibile.
Il fluido di lavoro e l’acqua dell’ex ciclo a vapore vengono poi convogliati in un mixer dal 
quale esce un flusso gassoso a temperatura intermedia fra quella dei due flussi in ingresso.
In un primo tempo,  questo  flusso viene  fatto  espandere  in  una turbina  a  vapore ad alta 
pressione.  Successivamente,  sfruttando il  rimanente  calore prodotto dal  reattore,  il  fluido 
viene risurriscaldato per essere espanso nella turbina a bassa pressione.
Poiché abbiamo a che fare  con un fluido prevalentemente  composto  da specie  polari,  la 
scelta delle EOS in questi blocchi e in quelli che seguono, è stata fatta in base alle medesime 
considerazioni esposte in [1] per la scelta delle EOS relative alla turbina bifase. La scelta 
preliminare ricade sui gruppi RKSMHV2 e PSRK. Dal momento che questi due tipi di EOS 
danno  risultati  molto  simili,  possono  essere  impostati  indifferentemente  l’uno  e  l’altro 
gruppo.
Durante la creazione del modello sono state prese in considerazione diverse configurazioni 
per  cercare  di  ottimizzare  le  prestazioni  di  impianto.  Inizialmente  avevamo  pensato  ad 
espandere il  fluido nella turbina ad alta  pressione fino ad ottenere titolo 0.92, il  minimo 
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ammissibile per la resistenza meccanica delle pale, e a risurriscaldare il più possibile il flusso 
in uscita dalla turbina ad alta pressione, portandolo ad una temperatura di 565°C.
Esaminando  un diagramma  T-S dell’acqua,  ci  possiamo rendere  conto  di  quanto  vada  a 
ridursi la pressione per avere titolo di vapore inferiore ad 1, mano a mano che si aumenta la 
temperatura seguendo isobare corrispondenti a valori di pressione sempre minori. In questo 
caso, espandendo nella prima turbina fino a titolo 0.92, la pressione risultava prossima ai 32 
bar.  Seguendo l’isobara corrispondente a 32 bar su un diagramma T-S, possiamo vedere 
quanto ci si spinga a destra della campana del vapore saturo, prima di raggiungere 565°C di 
temperatura. A quel punto, per ottenere titolo di vapore inferiore ad 1, è necessario spingersi 
ben al di sotto degli usuali 0.04 bar di pressione in uscita da una turbina a bassa pressione. I 
valori raggiunti, per avere titolo pari 0.99, erano attorno agli 0.006 bar. Questo alto grado di 
vuoto,  determina anche un maggiore  impiego di potenza da parte  della  pompa che deve 
crearlo.
Abbiamo allora pensato di creare un altro modello in cui la pressione di scarico della turbina 
a  bassa pressione  fosse  a  0.04 bar.  In  questo caso,  però,  il  calcolo  della  temperatura  di 
risurriscaldamento è stato fatto tramite un altro “design spec”: imposta la pressione di scarico 
nella turbina a bassa pressione a 0.04 bar, abbiamo chiesto al programma di variare questa 
temperatura tra 300°C e 500°C, in modo da avere in uscita titolo 0.92.
A questo punto non sapevamo se le prestazioni  migliori  si potessero ottenere con le due 
turbine che fanno uscire il fluido a titolo 0.92, oppure con la classica configurazione dei cicli 
a vapore,  cioè la prima turbina che espande il più possibile,  rimanendo al  di sopra della 
campana del vapore saturo e la seconda che espande fino a titolo 0.92. Nelle prime due 
configurazioni appena mostrate, infatti, una quota del calore del risurriscaldatore deve essere 
utilizzata per riportare tutto il flusso a titolo 1, e ciò comporta una temperatura minore in 
uscita dal risurriscaldatore. Per avere un confronto più completo, abbiamo creato un terzo 
modello in cui la turbina ad alta pressione espande fino ad un valore di pressione appena al 
di sopra della campana del vapore saturo, lasciando il flusso a titolo 1, mentre la turbina a 
bassa pressione continua a raggiungere titolo 0.92.
Il confronto dettagliato fra questi tre tipi di modelli è stato riportato nel paragrafo successivo, 
relativo ai risultati ottenuti.
Una volta espanso, il flusso è costituito da una parte liquida ed una gassosa, le quali vengono 
separate dal primo flash a valle delle turbine. A differenza dei precedenti modelli, nella fase 
liquida  si  nota  l’assenza  pressoché  completa  della  CO2;  pertanto  tutto  il  sistema  per  lo 
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stoccaggio della stessa diventa inutile. Non a caso, gran parte dei blocchi che modellano quel 
sistema  di  separazione  della  CO2,  nell’analisi  dell’albero  dei  risultati,  a  modello  risolto, 
erano soggetti a “warning”. Infatti, essi erano settati e impostati per elaborare determinate 
quote di CO2 o comunque di fluidi in generale, ma nella realtà molti di essi non vengono 
attraversati né da anidride carbonica né da alcun fluido. Nella fase liquida, infatti, troviamo 
solo un’esigua portata di acqua, la quale viene espulsa dall’impianto al quinto flash a valle 
delle turbine.
Abbiamo potuto essere sicuri dell’inutilità di questi blocchi solo a modello risolto. A quel 
punto, benché inutilizzati,  non sono stati  eliminati  per semplicità,  come possiamo vedere 
dalla figura 2.8.
Eccetto l’esigua portata di acqua allo stato liquido, il fluido in uscita dalla turbina risulta 
essere una miscela gassosa composta da CO2, ossigeno ed acqua. A questo punto il nostro 
scopo è quello di ricercare le condizioni di pressione e temperatura per avere CO2 liquida, in 
modo da poterla stoccare facilmente.
Come nei modelli precedenti, ricerchiamo questa condizione attorno ai 100bar di pressione 
parziale per l’anidride carbonica e 20°C di temperatura.
Abbiamo visto sopra che nei vari modelli creati per questa configurazione, la pressione di 
uscita dalla turbina a bassa pressione può essere 0.006 bar o 0.04 bar. In entrambi i casi, il 
salto  di  pressione  per  raggiungere  i  circa  100  bar  sarebbe  eccessivo  per  un  unico 
compressore  per  cui  è  stato  impiegato  in  ogni  modello  un  compressore  multistadio 
interrefrigerato.
Per ridurre il lavoro effettuato da questo compressore, e per permettere lo stoccaggio della 
sola CO2, abbiamo pensato ad un sistema per la separazione dell’acqua prima che questa 
entrasse  nel  compressore,  in  modo  che  quest’ultimo,  elaborando  una  portata  minore, 
impiegasse  meno  lavoro.  In  primis  abbiamo pensato  all’installazione  di  un condensatore 
(blocco CONDENS1, tipologia “Heater”), il quale però non si trova a lavorare a temperature 
al di sopra di quelle dell’ambiente: dovendo condensare una miscela in cui sono presenti 
anche  altre  specie  chimiche  oltre  all’acqua,  mano  a  mano  che  asportavamo  calore  per 
condensare  il  vapore  acqueo,  la  temperatura  andava  a  ridursi,  fino  ad  arrivare,  a 
condensazione avvenuta, ben al di sotto dello zero, giustificando così l’impiego di un ciclo 
frigorifero per la condensazione di questa portata di acqua.
Il  raffreddamento  necessario  al  condensatore  è  stato  calcolato  tramite  un  “Design  spec” 
impostato all’interno del modello: considerando che in media (il calore specifico a pressione 
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costante cambia al variare della temperatura) il Cp dell’acqua è pari a 4.186 J/g, abbiamo 
stimato il calore necessario a far condensare la portata di acqua in questione, stabilendo un 
valore massimo e minimo e chiedendo al programma di variare il calore scambiato tra quei 
due valori,  fino a che non si fosse condensato il  99% in massa dell’acqua in ingresso al 
condensatore. Parte dell’acqua recuperata, in uscita da un flash, potrebbe essere reimpiegata 
in ingresso all’impianto; questo processo però non è stato simulato.
Vista  l’eccessiva  spesa  energetica  ed  economica  legata  all’installazione  di  un  impianto 
frigorifero (da non trascurare anche la coibentazione delle condutture dal condensatore al 
flash chiamato SEP) abbiamo cercato una soluzione alternativa per la separazione di questa 
portata di acqua. Una possibile soluzione è stata quella di impiegare un altro compressore 
multistadio  interrefrigerato  (blocco  COMPR1,  tipologia  “MCompr”),  a  monte  del 
compressore per la CO2 (blocco COMPR2, tipologia “MCompr”), che portasse il flusso ad 
una pressione tale che il 99% in massa dell’acqua presente in ingresso al compressore, fosse 
liquida  in  uscita.  Anche per  il  calcolo  di  questa  pressione è stato  impiegato  un “Design 
spec”,  facendo  variare  la  pressione  tra  0.1  e  4  bar  in  funzione  della  portata  di  acqua 
condensata.
Questa  configurazione  alternativa,  mediante  un  secondo  compressore  al  posto  del 
condensatore, è stata provata su ciascuno dei tre modelli mostrati prima in questo paragrafo, 
ed i relativi risultati sono stati riportati nel paragrafo successivo. In figura 2.8 è mostrato lo 
schema di uno di questi modelli, creato con Aspen plus.
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Figura  2.8:  schema  dell’impianto  dotato  di  compressore  multistadio  interrefrigerato  per  la 
condensazione dell’acqua.
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2.4.2  Risultati ottenuti
Anche in questo caso, il confronto dei risultati e delle prestazioni, viene fatto sul modello 
studiato in [1]. Le differenze principali tra le due simulazioni riguardano le portate di fluido 
elaborate e le prestazioni ottenute dalle turbine.
Nel modello sviluppato in [1], gran parte della potenza prodotta deriva dal ciclo a vapore, 
con un piccolo contributo dato dalla turbina bifase (rispettivamente il 97.5% e il 2.5%): il 
ciclo a vapore elabora una portata di circa 7 kg/s sfruttando un salto di pressione da 190 bar a 
0.04 bar.
Nei modelli esposti in questo paragrafo (sia quelli con espansione fino a 0.006 bar, sia quelli 
fino a 0.04 bar) tutta la potenza prodotta deriva dalle due turbine, che nei vari casi elaborano 
differenti portate. I modelli creati sono in tutto sei; a ciascuno è stato assegnato un numero 
progressivo per richiamarli più facilmente:
• Modello con espansione fino a titolo 0.92 nella turbina ad alta pressione e fino a 
0.006  bar  nella  turbina  a  bassa  pressione,  recupero  acqua  tramite  condensatore 
(Modello 1);
• Modello con espansione fino a titolo 0.92 nella turbina ad alta pressione e fino a 
0.006  bar  nella  turbina  a  bassa  pressione,  recupero  acqua  tramite  compressore 
(Modello 2);
• Modello con espansione fino a titolo 0.92 nella turbina ad alta pressione e fino a 0.04 
bar nella turbina a bassa pressione, recupero acqua tramite condensatore (Modello 3);
• Modello con espansione fino a titolo 0.92 nella turbina ad alta pressione e fino a 0.04 
bar nella turbina a bassa pressione, recupero acqua tramite compressore (Modello 4);
• Modello con espansione fino a titolo 1 nella turbina ad alta pressione e fino a 0.04 bar 
nella turbina a bassa pressione, recupero acqua tramite condensatore (Modello 5);
• Modello con espansione fino a titolo 1 nella turbina ad alta pressione e fino a 0.04 bar 
nella turbina a bassa pressione, recupero acqua tramite compressore (Modello 6);
Il  modello  studiato in  [1],  sul  quale basiamo i  nostri  confronti,  è stato  rinominato come 
“Modello 0”.
L’analisi dei risultati deve prendere in considerazioni tutti i vari aspetti significativi di ogni 
modello e in questi casi, piuttosto che negli altri esaminati nei paragrafi precedenti, viste le 
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grosse modifiche apportate,  è necessario soffermarci  in maniera  più dettagliata  su alcune 
sezioni prese singolarmente.
La prima che andremo ad esaminare è la sezione di produzione della potenza, cioè la sezione 
delle turbine. Nella tabella 2.3 viene riportata una sintesi delle principali grandezze relative 
alle due turbine, insieme ad alcune importanti informazioni riguardanti il risurriscaldatore e 
l’impianto in generale. Il confronto con il Modello 0 viene fatto sul ciclo a vapore, il quale 


















3110.0 2349.6 2349.6 3181.8 3189.1 1524.4 1372.0
Potenza turbina 
LP [kW]
8409.0 9258.5 9258.5 6877.7 6881.7 8440.3 8562.6
Potenza totale 
[kW]
11812.0 11608.1 11608.1 10059.6 10070.9 9964.8 9934.6
Portata di acqua 
elaborata [kg/s]








29.7 33.4 33.4 23.7 23.7 70.0 77.0
Titolo vapore in 
uscita dalla 
turbina HP












0.04 0.006 0.006 0.04 0.04 0.04 0.04
Titolo vapore in 
uscita dalla 
turbina LP
0.92 0.995 0.995 0.92 0.92 0.92 0.92
Tabella 2.3: confronto tra le principali grandezze della sezione di produzione di potenza nei sei modelli 
esaminati in questo paragrafo, rispetto al modello studiato in [1].
Come possiamo vedere dalla tabella, nei modelli 1 e 2, la turbina a bassa pressione riesce a 
produrre  una  potenza  maggiore  (circa  850  kW  in  più)  sfruttando  il  maggiore  salto  di 
pressione. La pressione di ingresso del fluido nelle turbine è di 250 bar contro i 190 del 
modello 0, e la pressione di uscita di 0.006 bar invece di 0.04 bar. Il risultato finale sono 
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circa  200  kW  in  meno,  a  causa  della  portata  di  acqua  minore  di  circa  0.2  kg/s  e 
dell’impossibilità  di  utilizzare  le  turbine  bifase.  Il  valore  della  portata  di  acqua  è  stato 
determinato da un “design spec” creato in Aspen plus.
Il titolo in uscita dalla turbina a bassa pressione è appena al di sotto dell’unità: abbiamo 
dovuto raggiungere quel valore per cercare di sfruttare al massimo il salto di pressione, e non 
uscire dalla seconda turbina con titolo 1. Il motivo di questa ridotta pressione unita a quel 
titolo,  già  spiegato  in  2.5.1,  è  dato  dall’eccessivo  innalzamento  della  temperatura  nel 
risurriscaldatore (565°C) in corrispondenza di una pressione troppo bassa (circa 32 bar). Dal 
confronto  con  le  stesse  grandezze  nel  modello  0,  vediamo  però  che  i  loro  valori  sono 
analoghi  a  quelli  dei  modelli  1  e  2.  La  differenza  con  il  modello  0,  risiede  nella 
composizione del fluido motore: nel modello 0 trattiamo con acqua pura, mentre in 1 e 2 (e 
in tutti gli altri modelli) il fluido elaborato è composto solo per il 69% circa in massa da 
acqua, il  resto è CO2 (28%) e ossigeno (3%). Questa diversità di caratteristiche tra i due 
fluidi di lavoro si può vedere anche nei valori di pressione e temperatura di scarico della 
turbina ad alta pressione, per esempio; nel modello 0, si espande fino a 29.7 bar e 298°C, nei 
modelli 1 e 2 si espande fino a 33.4 bar, per cui ci aspetteremmo una temperatura maggiore, 
invece essa risulta pari a 228.1°C, cioè circa 70°C in meno.
Nei modelli 3 e 4 abbiamo cercato di espandere fino ad un grado di vuoto minore (0.04 bar), 
cercando di ottenere dalla turbina a bassa pressione titolo 0.92. Per fare ciò abbiamo dovuto 
regolare tramite un “design spec” la temperatura del risurriscaldatore, la quale ovviamente è 
andata a ridursi. A parità di calore entrante nell’impianto (la portata di carbone è sempre 
costante e pari ad 1 kg/s), se la temperatura del risurriscaldatore si riduce, è possibile far 
entrare nell’impianto una portata maggiore di acqua, in modo da continuare a sfruttare tutto 
il calore disponibile. In questi due modelli, infatti, la portata di acqua è circa 7.9 kg/s, contro 
i circa 6.7 kg/s dei modelli 1 e 2, mentre la temperatura raggiunta dal risurriscaldatore è di 
325°C, contro i 565°C imposti prima.
La potenza totale prodotta è di circa 1500 kW in meno rispetto a quella dei modelli 1 e 2, a 
causa  del  minore  salto  di  pressione  (espandiamo  fino  a  0.04  bar  e  non  0.006  bar).  In 
particolare notiamo un brusco calo associato alla turbina a bassa pressione: ciò è dovuto al 
ridotto  salto  entalpico  per  l’abbassamento  della  temperatura  di  risurriscaldamento. 
L’aumento  di  potenza  nella  turbina  ad  alta  pressione,  invece,  può  essere  imputato  alla 
maggiore portata di acqua elaborata nei modelli 3 e 4 piuttosto che in 1 e 2.
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Per ovviare alla perdita di potenza della turbina a bassa pressione, nei modelli 5 e 6 abbiamo 
cercato di non ridurre troppo la pressione del fluido in uscita dalla turbina ad alta pressione, 
rimanendo a titolo 1. In questo modo speravamo di sfruttare un salto entalpico maggiore per 
la turbina a bassa pressione. Il risurriscaldatore infatti riesce a raggiungere la temperatura di 
circa 430°C (contro i 325°C dei modelli 3 e 4) ed effettivamente notiamo che la turbina a 
bassa pressione riesce a produrre circa 1600 kW in più rispetto a prima. Il problema è che gli 
stessi 1600 kW recuperati dalla turbina a bassa pressione, vengono tolti da quella ad alta 
pressione, cosicché la potenza totale prodotta è circa la stessa (circa 100 kW in meno, cioè 
una differenza dell’1%, praticamente trascurabile)
I vari modelli, presi a due a due, presentano le stesse condizioni di espansione in turbina. La 
necessità  di  due  modelli  distinti,  come  abbiamo  già  accennato  in  2.5.1,  è  dovuta  alla 
differente  soluzione  adottata  per  la  condensa dell’acqua  da separare  dal  flusso di  CO2.  I 
modelli  dispari  separano  l’acqua  con  un  condensatore  funzionante  mediante  un  ciclo 
frigorifero, mentre quelli pari tramite un compressore. Questa differenza si è resa necessaria 
per fare un confronto su quale  soluzione fosse migliore,  visto l’alto  consumo energetico 
richiesto da un ciclo frigorifero.
Come abbiamo già visto in 2.4.2, un calcolo approssimativo per determinare il consumo di 










=      (2.5)
COP è il  “Coefficient  of  performance”,  un indice  di  prestazioni  della  macchina  inversa, 
l’equivalente  del  rendimento  nei  cicli  diretti.  Tlow è  la  temperatura  a  cui  avviene 
l’evaporazione del fluido frigorifero, Thigh quella a cui avviene la condensazione; Qlow è il 
calore scambiato a bassa temperatura mentre W è il lavoro finale, da calcolare nel nostro 
caso.
Utilizzando questa formula, è stato possibile ricavare, in via approssimativa, i lavori fatti dai 
cicli  frigoriferi  dei  condensatori  nei  modelli  1,  3  e  5  per  confrontarli  con  i  lavori  dei 
compressori  nei  modelli  2,  4  e  6.  Da ricordare  che  nella  realtà  questi  consumi  saranno 
minori,  visto che le macchine inverse funzionano seguendo il ciclo di Joule asciutto, che 
migliora le prestazioni rispetto a quello si Carnot.
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Riportiamo di sotto la tabella 2.4 in cui mostriamo i risultati dettagliati di questo confronto. 
La potenza spesa si riferisce al condensatore o al compressore, a seconda del caso, mentre le 
grandezze  non  riportate  non  erano  influenti  ai  fini  del  nostro  studio:  per  esempio,  la 
temperatura  di  ingresso  e  uscita  del  flusso  ha  la  sua  importanza  nel  caso  di  un  ciclo 
frigorifero,  per  poterne  determinare  il  lavoro,  ma  nei  modelli  con  compressore,  la 















2750 2661 3119 1091 3372 1092
T ingresso 
flusso [°C]
-2.5 ----------- 26.1 ----------- 26.1 -----------
T uscita flusso 
[°C]




----------- 0.541 ----------- 0.537 ----------- 0.537
Tabella 2.4: Confronto tra le prestazioni e le grandezze più rilevanti dei condensatori e dei compressori 
per la separazione dell’acqua.
In generale possiamo vedere che la richiesta energetica da parte del compressore è circa 1/3 
di quella del ciclo frigorifero per condensare l’acqua. Fanno eccezione chiaramente i modelli 
1 e 2, in cui la compressione parte da 0.006 bar e non da 0.04; in questa configurazione il 
compressore  utilizza  una  quota  di  energia,  seppur  minore,  paragonabile  a  quella  del 
condensatore.
Nei modelli 4 e 6 la ridotta pressione a cui è sufficiente arrivare, per condensare il 99% della 
portata di acqua (circa 0.54 bar), permette un consumo di energia contenuto, quindi questa 
configurazione sarebbe da preferirsi in un’eventuale realizzazione fisica dell’impianto.
I diversi  valori  di  energia richiesta  dal condensatore sono direttamente proporzionali  alla 
differenza tra temperatura massima e minima a cui opera il ciclo: più questa differenza va ad 
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aumentare, maggiore sarà la richiesta energetica. Nel modello 1, in cui il salto tra le due 
temperature è più ridotto, anche la richiesta energetica è minore.
Nella tabella 2.5 abbiamo riportato tutte le voci principali per valutare le prestazioni di ogni 
impianto. In questa tabella, come nella 2.3, il confronto viene fatto con il modello 0, per 
valutare  quale  configurazione  sia  migliore  dal  punto  di  vista  del  rendimento.  Abbiamo 
riportato la potenza totale prodotta dall’impianto, la potenza utilizzata dalle apparecchiature 
ausiliarie (pompe e compressori), la potenza dell’ASU per la produzione dell’ossigeno (vedi 
relazione (1) in 2.4.2), la potenza richiesta da condensatore o compressore, a seconda del 
modello e il rendimento al lordo e al netto degli ausiliari. Per il calcolo dei rendimenti, ci 
siamo  basati  sul  calore  prodotto  durante  la  combustione,  in  uscita  dal  reattore,  che 
corrisponde al  potere  calorifico  inferiore  di  1  kg  di  carbone,  costante  per  ogni  modello 

















11812 11608.1 11608.1 10059.6 10071 9965 9935
Potenza ASU 
[kW]




----------- 2750 ----------- 3119 ----------- 3372 -----------
Potenza compres. 
[kW]
----------- ----------- 2661 ----------- 1091 ----------- 1092
Potenza totale 
ausiliari [kW]
4134.1 8768.3 7549 8664.5 6007.3 8973.4 6009.4
Rendimento 
lordo
43.1% 42.4% 42.4% 36.7% 36.8% 36.4% 36.3%
Rendimento netto 28% 10.4% 14.8% 5.1% 14.8% 3.6% 14.3%
Rendimento ASU 34.7% 17.1% 21.5% 11.8% 21.6% 10.3% 21.1%
Tabella 2.5: Confronto tra le prestazioni del modello studiato in [1] e le varie configurazioni sviluppate in 
questo paragrafo.
Come avevamo già visto dai risultati riportati in tabella 2.3, la maggiore potenza prodotta si 
ha nel modello 0 (11812 kW). Il motivo risiede principalmente nel peggioramento del ciclo 
termodinamico, in cui la temperatura massima del fluido in ingresso alla turbina è inferiore 
ai 500°C (circa 470°C, contro i 565°C del “Modello 0”). Questa temperatura più bassa è 
causata dal fatto che l’acqua dell’ex ciclo a vapore, a 565°C, viene miscelata al fluido di 
lavoro, in uscita dallo scambiatore a valle del pre-economizzatore, a 360°C, ottenendo una 
miscela a circa 470°C. Inoltre non è stato possibile ottimizzare il ciclo a vapore, che tratta un 
fluido composto  in  massima parte  da acqua,  CO2 e  ossigeno,  per  il  quale  non esiste  un 
diagramma  di  stato,  e  questo  ha  impedito  di  raggiungere  le  migliori  condizioni 
termodinamiche in ogni stadio del ciclo per poter aumentare al massimo il rendimento.
Infatti  il  compromesso  raggiunto  in  questi  modelli,  tra  temperature  e  portate,  non  è  da 
vedersi  come un limite  superiore  alla  produzione  di  potenza  in  questo  tipo  di  impianti; 
probabilmente si può cercare di ottimizzare le due grandezze cosicché l’impianto produca il 
più possibile. Abbiamo comunque ritenuto opportuno non indagare ulteriormente in questo 
senso, sia per la difficoltà trovata nel trattare il flusso (miscela di acqua, CO2 e ossigeno) per 
il  quale  non  esiste  un  diagramma  termodinamico,  sia  perché  i  rendimenti  netti  sono 
comunque  molto  più  bassi  rispetto  a  quello  del  modello  0:  per  quanto  avessimo  potuto 
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ottimizzare, avremmo dovuto aumentare la potenza prodotta per lo meno del 25%, solo per 
arrivare ad avere lo stesso rendimento netto del modello 0.
La riduzione di rendimento netto è causata dall’incremento di potenza spesa dagli ausiliari. 
In questi modelli, l’unico mezzo che abbiamo per separare acqua e CO2 è quello di introdurre 
potenza tramite condensatori frigoriferi o compressori, e non sfruttarla come invece avveniva 
nel modello 0 tramite le turbine bifase. Tutto ciò va chiaramente a discapito delle prestazioni 
di impianto.
Per questi motivi il rendimento dei modelli sviluppati in questo paragrafo risulta così scarso, 
il che ci permette di dire che a parità di costo energetico (1 kg/s di carbone) e di portata di 
CO2 recuperata (circa il 100%) non risulta economicamente conveniente la costruzione di 
tale tipo di impianto.
L’unico  modello  su  cui  potremmo  soffermarci  un  istante,  può  essere  il  n°4.  In  questo 
impianto  le  voci  di  spesa  energetica  legate  agli  ausiliari,  sono  relativamente  contenute 
rispetto a tutti gli altri cinque modelli esaminati in questo paragrafo. Il rendimento netto è il 
più alto, eccetto che per il modello 0-
Supponendo di non voler  recuperare  il  100% della  portata  di  CO2,  ma solo il  10% (che 
sarebbe già un discreto risultato, viste le emissioni degli impianti convenzionali a carbone) e 
supponendo in via del tutto approssimativa che i due compressori per la separazione della 
CO2 impieghino una potenza pari al 10% di quella utilizzata nel caso esaminato, il consumo 
energetico di questo impianto sarebbe di 3991 kW contro i 5969 kW calcolati nel modello 4.
Il valore del rendimento netto salirebbe così a 22.2%, che risulta ancora abbastanza scarso, 
dato che non recuperiamo più del 10% di CO2, ma è comunque il valore che più degli altri si 




3.1  PARAMETRI DI SENSITIVITA’ E GRANDEZZE ANALIZZATE
L’”analisi di sensitività” consiste nella variazione di alcune grandezze caratteristiche di un 
impianto, chiamate “parametri di sensitività”, per studiare la risposta di altre grandezze, così 
da analizzare il comportamento globale dell’impianto. Visti i  risultati  esposti nel capitolo 
precedente, è stato deciso di studiare la sensitività per il modello con recupero dell’ossigeno.
I parametri di sensitività principali, suggeriti dalla letteratura [1] sono la pressione del fluido 
di lavoro e la temperatura di autoignizione:
• La pressione  di  lavoro  Plav,  è  la  pressione  in  corrispondenza  della  quale  avviene 
l’autocombustione delle particelle di carbone. Essa corrisponde alla pressione dello 
slurry e dell’ossigeno rispettivamente in uscita dalla pompa e dal compressore;
• La  temperatura  di  autoignizione  TG, è  la  temperatura  del  fluido  di  lavoro  in 
corrispondenza  della  quale  si  verifica  la  combustione  delle  particelle  di  carbone 
presenti nella miscela slurry/ossigeno. Come si può vedere in [1], questa temperatura 
deve  assumere  valori  maggiori  o  uguali  a  440°C  affinché  possa  avvenire 
l’autoaccensione delle particelle di carbone;
In base ad alcuni esperimenti ed informazioni suggeriti dalla letteratura [1], abbiamo pensato 
di soffermarci su determinati range di TG e Plav. Negli studi teorici citati in [1], si è cercato di 
variare la pressione di lavoro tra i 23 e i 40 MPa unitamente ad una temperatura massima 
interna del reattore nel range 400°C÷800°C, per analizzare il comportamento di un impianto 
SCWO a combustione di carbone.
Considerando queste fonti e lo studio condotto in [1], abbiamo deciso di far variare i due 
parametri di sensitività TG e Plav con i seguenti valori:
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• Plav=250, 300, 350, 400 bar:
• TG=440, 480, 520, 560°C.
Le grandezze prese in esame durante questa ricerca, riguardano i principali aspetti, di seguito 
riportati, per la valutazione globale di un impianto:
• lo scambio termico fra fluido di lavoro e fluido motore;
• la potenza elettrica generata dall’intero impianto;
• i rendimenti globali dell’impianto;
• le emissioni di CO2;
• il recupero di ossigeno.
3.2   SCAMBIO  TERMICO  TRA  FLUIDO  DI  LAVORO  E  FLUIDO 
MOTORE
3.2.1  Potenza termica scambiata nell’unità RGibbs
La potenza termica WRGibbs, scambiata tra il fluido di lavoro ed il fluido motore nell’unità 
RGibbs  (uno dei  due  blocchi  che  simula  il  reattore;  l’altro  è  RYield;  vedi  1.4.2),  viene 
generata dall’autocombustione del carbone all’interno di tale unità e ceduta al fluido motore. 
Tale potenza termica è data dalla somma algebrica tra la variazione di entalpia specifica 
[kJ/kg] del fluido di lavoro fra l’ingresso e l’uscita nell’unità RGibbs e il calore prodotto 
dalla combustione del carbone [1].
I risultati sono mostrati in figura 3.1. In particolare possiamo vedere che:
• WRGibbs per TG=costante, aumenta all’aumentare di Plav;
• WRGibbs per Plav=costante, aumenta all’aumentare di TG;
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Figura 3.1: Andamento della potenza termica [kW] assorbita dal fluido motore nell’unità RGibbs al 
variare di Plav [bar] e TG [°C]. Simulazione eseguita in Aspen Plus.
3.2.2  Potenza termica scambiata nell’unità Pre-eco
La potenza termica scambiata tra il  fluido motore e il  fluido di lavoro nell’unità del pre-
economizzatore  PRE-ECO (vedi  1.4.3),  Wpre-eco [kW],  è  data  dalla  variazione  di  entalpia 
specifica [kJ/kg] tra l’ingresso e l’uscita del fluido nell’unità. L’andamento della grandezza è 
rappresentato in figura 3.2.
Dalla figura possiamo vedere che:
• Wpre-eco per Plav=300 bar è sempre maggiore di Wpre-eco per Plav=250 bar;
• Wpre-eco per Plav=400 bar è sempre maggiore di Wpre-eco per Plav=350 bar;
• solo per TG≈440°C, Wpre-eco aumenta all’aumentare di Plav.
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Figura 3.2: Andamento della potenza termica  [kW] assorbita dal fluido motore  nell’unità Pre-eco al 
variare di Plav [bar] e TG [°C]. Simulazione eseguita in Aspen Plus.
3.2.3  Scambio termico complessivo nelle unità RGibbs e Pre-eco
Facendo la somma per i valori delle potenze termiche scambiate in RGibbs e Pre-eco al 
variare di Plav e TG, otteniamo gli andamenti in figura 3.3, che rappresentano i valori della 
potenza termica complessivamente assorbita dal fluido motore nelle due unità.
In questo caso possiamo notare grosso modo le stesse tendenze mostrate al punto 3.2.1:
• WRGibbs+WPre-eco per TG=costante, aumenta all’aumentare di Plav;
• WRGibbs+WPre-eco per  Plav=250bar,  decresce  fino  a  TG≈480°C;  per  TG>480°C 
WRGibbs+WPre-eco aumenta;
• In tutti gli altri casi, per Plav=costante, WRGibbs+WPre-eco aumenta all’aumentare di TG.
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Figura  3.3:  Andamento  della  potenza  termica  WRGibbs+WPre-eco [kW]  complessivamente  assorbita  dal 
fluido motore nelle unità RGibbs e Pre-eco al variare di Plav [bar] e TG [°C]. Simulazione eseguita in 
Aspen Plus.
3.2.4  Portata del fluido motore
In figura 3.4 viene mostrato l’andamento della portata di acqua nel ciclo a vapore mFL, al 
variare di Plav e TG.
Dal  momento  che  il  valore  di  questa  portata  è  stato  calcolato  in  Aspen Plus  tramite  un 
“calculator”, al fine di assorbire tutta la potenza termica disponibile nelle unità RGibbs e 
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Figura 3.4: Andamento della portata del fluido motore mFL [kg/s] nel ciclo a vapore, al variare di Plav 
[bar] e TG [°C]. Simulazione eseguita in Aspen Plus.
3.3  POTENZA ELETTRICA DELL’IMPIANTO
3.3.1  Potenza spesa negli ausiliari
Nella seguente tabella 3.1 sono stati riportati i risultati relativi alla potenza utilizzata dalle 
varie apparecchiature ausiliarie, al variare di Plav e TG. Abbiamo trascurato la potenza di due 
pompe  nella  sezione  di  liquefazione  della  CO2,  dal  momento  che  la  somma  delle  loro 
potenze era inferiore ai 2 kW.
Le grandezze presenti nella tabella sono le seguenti:
• WASU [kW], potenza utilizzata dalla ASU, calcolata secondo la relazione 2.4. Questa 
potenza  resta  costante  al  variare  della  temperatura,  per  ogni  valore  di  Plav.  Tra 
Plav=250 bar e Plav=350 bar si hanno dei piccoli  aumenti,  mentre  per Plav=400 bar 
questa grandezza diminuisce, raggiungendo il valore più basso, grazie al maggiore 
recupero di ossigeno (vedi 3.6.1);
• WCPXO2 [kW],  potenza  utilizzata  dal  compressore  multistadio  interrefrigerato 
dell’ossigeno. Questa grandezza resta circa costante al variare della temperatura ed 
aumenta al variare della pressione;
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• WPUMP1 [kW],  potenza  utilizzata  dalla  pompa  per  lo  slurry  acqua-carbone.  Anche 
questa  grandezza  resta  circa  costante  al  variare  della  temperatura  e  subisce  forti 
aumenti al variare della pressione;
• WPUMP2 [kW],  potenza  utilizzata  dalla  pompa  per  il  fluido  motore.  La  potenza 
richiesta da questa unità resta circa costante in quanto non varia la pressione del ciclo 
a vapore (190 bar);
• WCPXCO2 [kW], potenza utilizzata dai compressori della sezione di liquefazione della 
CO2. Anche le potenze richieste da queste unità rimangono quasi costanti, dato che 
restano tali anche i salti di pressione che devono affrontare e si hanno solo piccole 
variazioni delle portate elaborate;
• WCONDCO2 [kW], potenza utilizzata  dal ciclo  frigorifero per la condensa della CO2, 
durante  il  recupero  dell’eccesso  di  ossigeno.  Questa  grandezza  presenta  un 
andamento opposto a quello visto per la potenza della ASU: per Plav=250 bar fino a 
Plav=350 bar, la potenza decresce, rimanendo pressoché costante al variare della TG. 
Per Plav=400 bar si ha un brusco aumento e la potenza del condensatore raggiunge il 
valore più alto, a causa del maggiore recupero di ossigeno (vedi 3.6.1);
• WSPESA [kW] è la potenza complessivamente spesa dagli ausiliari (somma delle voci 





















440 1684.1 1533.0 367.0 185.5 88.8 130.7 3989.1
480 1684.1 1533.1 366.9 185.5 88.7 130.8 3989.1
520 1684.1 1533.1 366.9 185.6 88.7 130.8 3989.2
560 1684.1 1533.1 366.9 185.6 88.6 130.9 3989.2
300
440 1686.2 1592.9 441.0 185.6 90.4 120.7 4116.8
480 1687.0 1592.9 441.0 185.7 90.4 120.7 4117.7
520 1687.0 1592.9 441.0 185.7 90.4 120.7 4117.7
560 1687.0 1592.9 441.0 185.7 90.4 120.7 4117.7
350
440 1689.1 1645.0 515.1 185.7 91.7 113.2 4239.8
480 1689.1 1645.0 515.1 185.7 91.7 113.2 4239.8
520 1689.1 1645.0 515.1 185.7 91.7 113.2 4239.8
560 1689.1 1645.0 515.1 185.8 91.7 113.3 4240.0
400
440 1680.5 1729.1 588.0 185.8 92.3 148.4 4424.1
480 1680.5 1729.1 588.0 185.8 92.3 148.4 4424.1
520 1680.5 1729.1 588.0 185.8 92.5 148.3 4424.2
560 1680.5 1729.0 588.0 185.9 92.5 148.3 4424.2
Tabella 3.1: valori delle potenze spese dagli ausiliari [kW] al variare di P lav e TG. Simulazione eseguita in 
Aspen Plus
Dalla tabella 3.1, vediamo che circa l’80% della potenza impiegata dagli ausiliari è data da 
WASU e WCPXO2. Gli altri contributi, eccetto WPUMP1 (circa il 12%) risultano piuttosto esigui.
In figura 3.5 viene riportato l’andamento della potenza spesa WSPESA, al variare di Plav e TG. In 
particolare possiamo notare che:
• WSPESA aumenta all’aumentare di Plav, per TG=costante;
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Figura 3.5: Andamento della potenza complessivamente spesa dagli ausiliari [kW] al variare di Plav [bar] 
e TG [°C]. Simulazione eseguita in Aspen Plus.
3.3.2  Potenza elettrica complessivamente generata
Nella  tabella  3.2  vengono  riportati  i  valori  della  potenza  elettrica  generata  dai  vari 
componenti dell’impianto, al variare di Plav e TG.
Le grandezze presenti in tabella sono le seguenti:
• WHP [kW], potenza generata  dalla  turbina a vapore ad alta pressione.  Il  valore di 
questa  potenza  rimane  circa  costante  al  variare  della  temperatura,  e  subisce  lievi 
aumenti al variare di Plav;
• WLP [kW], potenza generata dalla turbina a vapore a bassa pressione. L’andamento di 
questa grandezza è analogo a quello appena visto per WHP;
• WCO2/O2 [kW], potenza generata  dalla  turbina bifase CO2/O2.  Anche questo tipo di 
turbina, al variare della temperatura, segue un andamento analogo a quello visto per 
le turbine a vapore. Con l’aumento della pressione, aumenta però considerevolmente 
la potenza prodotta, grazie al maggiore salto di pressione sfruttabile. In particolare, 
nel caso di Plav=400 bar, si assiste ad un incremento maggiore rispetto agli altri casi, 
grazie alla maggiore portata di gas che attraversa questa turbina;
• WCO2/H2O [kW],  potenza  complessivamente  generata  dalle  turbine  bifase  CO2/H2O. 
Anche  queste  turbine  presentano  una  variazione  della  potenza  prodotta  simile  a 
quella vista al punto precedente. Nel caso Plav=400 bar si ha un incremento minore, 
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dato che una parte dei fluidi che attraversano queste turbine, vengono elaborate dalla 
turbina CO2/O2;
• WGEN [kW],  potenza  complessivamente  generata  dall’impianto  (somma  delle  voci 
















440 3108.0 8402.6 91.8 262.3 11864.7
480 3107.8 8402.1 91.8 262.4 11864.1
520 3108.5 8403.9 91.8 262.3 11866.5
560 3109.6 8407.0 91.9 262.2 11870.7
300
440 3109.7 8407.1 95.9 315.6 11928.3
480 3110.1 8408.4 95.9 315.6 11930.0
520 3110.7 8409.9 95.9 315.6 11932.1
560 3111.6 8412.3 95.9 315.5 11935.3
350
440 3110.7 8409.9 100.8 368.8 11990.2
480 3111.1 8410.9 100.7 368.8 11991.5
520 3111.5 8412.0 100.7 368.8 11993.0
560 3112.1 8413.8 100.8 368.8 11995.5
400
440 3112.3 8414.1 135.6 421.3 12083.3
480 3112.6 8415.1 135.6 421.3 12084.6
520 3113.3 8417.0 135.5 421.3 12087.1
560 3114.0 8418.7 135.5 421.3 12089.5
Tabella 3.2: valori delle potenze generate dalle varie turbine [kW] al variare di P lav e TG. Simulazione 
eseguita in Aspen Plus
Dalla figura 3.6, in cui è stato riportato l’andamento di WGEN al variare di Plav e TG, possiamo 
notare che:
• WGEN per TG=costante, aumenta all’aumentare di Plav;
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Figura 3.6: andamento della potenza complessivamente generata [kW] dagli impianti simulati in Aspen 
Plus, al variare di Plav [bar] e TG [°C].
3.3.3  Potenza elettrica netta generata
La potenza  netta  WNET è  data  dalla  differenza  tra  la  potenza  complessivamente  generata 
dall’impianto e la potenza utilizzata dagli ausiliari. In figura 3.7 viene mostrato l’andamento 
per questa grandezza al variare di Plav e TG.
In particolare possiamo vedere che:
• WNET per TG=costante, aumenta al diminuire di Plav;
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Figura  3.7:  andamento  della  potenza  netta  generata  [kW]  dagli  impianti  simulati  in  Aspen Plus,  al 
variare di Plav [bar] e TG [°C].
3.4  RENDIMENTI GLOBALI DI IMPIANTO
3.4.1  Rendimento lordo
Il  rendimento  lordo  dell’impianto  ηGROS,  è  espresso  dalla  relazione  2.1  ed  è  riferito  alla 
potenza complessivamente prodotta WGEN.
Dalla  figura  3.8,  possiamo  vedere  l’andamento  di  ηGROS al  variare  di  Plav e  TG.  Questo 
andamento  è  ovviamente  analogo  a  quello  visto  in  figura  3.6,  circa  la  potenza 
complessivamente generata dall’impianto. In particolare notiamo che:
• ηGROS per TG=costante, aumenta all’aumentare di Plav;
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Figura 3.8: andamento del rendimento lordo ηGROS al variare di Plav [bar] e TG [°C]. Simulazione eseguita 
in Aspen Plus.
3.4.2  Rendimento ASU
Il rendimento ASU ηASU, espresso dalla relazione 2.2, se confrontato con il rendimento netto 
dell’impianto ci permette di avere un’idea, sia del peso della ASU sul bilancio energetico 
globale di  un impianto,  sia del rendimento netto dell’impianto nel caso in cui l’ossigeno 
venga acquistato e non prodotto internamente all’impianto tramite una ASU. Esso infatti è 
riferito  alla  potenza  netta  a  cui  si  somma  la  potenza  impiegata  dalla  ASU  (in  valore 
assoluto).
Il suo andamento al variare di Plav e TG è mostrato in figura 3.9, da cui possiamo notare un 
andamento  analogo  a  quello  visto  in  figura  3.7,  relativo  alla  potenza  netta  generata.  In 
particolare vediamo che:
• ηASU per TG=costante, aumenta al diminuire di Plav;
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Figura 3.9: andamento del rendimento ASU ηASU al variare di Plav [bar] e TG [°C]. Simulazione eseguita in 
Aspen Plus.
3.4.3  Rendimento netto
Il  rendimento  netto  ηNET,  espresso  dalla  relazione  2.3,  è  riferito  alla  potenza  prodotta 
dall’impianto, al netto degli ausiliari.
Dalla figura 3.10, possiamo vedere il suo andamento al variare di Plav e TG. Anche in questo 
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Figura 3.10: andamento del rendimento netto ηNET al variare di Plav [bar] e TG [°C]. Simulazione eseguita 
in Aspen Plus.
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3.5  EMISSIONI DI CO2 GASSOSA IN ATMOSFERA
In tabella 3.3 riportiamo i valori relativi alle emissioni di CO2 dell’impianto al variare di Plav 
e TG. Le grandezze citate sono le seguenti:
• CO2-TOT [kg/s], è la portata di CO2 complessivamente prodotta dall’impianto a seguito 
della combustione. Il suo valore viene rilevato subito a valle dell’unità RGibbs;
• CO2-REC [kg/s],  è  la  portata  di  CO2 che  viene  recuperata  tramite  liquefazione.  In 
pratica è la portata di CO2 che non viene emessa in atmosfera;
• CO2-REC-% [%], rappresenta la percentuale di CO2 recuperata rispetto a quella creata 
dalla combustione del carbone. In questa voce non viene considerata la portata di 
CO2 ricircolata in ingresso all’impianto, miscelata all’ossigeno;
• CO2-SPEC [g/kWh], rappresenta la quantità di CO2 emessa in atmosfera dall’impianto 
per ogni kWh di energia prodotto dall’impianto,  al netto degli  ausiliari.  In questa 
quantità compare anche la CO2 che viene ricircolata in ingresso all’impianto, benchè 


























440 2.847 2.753 99.93 0.91
480 2.847 2.754 99.96 0.46
520 2.847 2.754 99.96 0.46
560 2.847 2.754 99.96 0.46
300
440 2.839 2.752 99.89 1.38
480 2.839 2.752 99.89 1.38
520 2.839 2.752 99.89 1.38
560 2.839 2.752 99.89 1.38
350
440 2.834 2.753 99.93 0.93
480 2.834 2.753 99.93 0.93
520 2.834 2.753 99.93 0.93
560 2.834 2.752 99.89 1.39
400
440 2.850 2.753 99.93 0.94
480 2.850 2.752 99.89 1.41
520 2.850 2.752 99.89 1.41
560 2.850 2.752 99.89 1.41
Tabella 3.3: valori delle grandezze relative alle emissioni di CO2 dell’impianto, al variare di Plav e TG. 
Simulazione eseguita in Aspen Plus
Da un esame dei valori riportati in tabella 3.3, notiamo che essi presentano la tendenza ad 
aumentare lievemente all’aumentare di Plav, rimanendo circa costanti al variare di TG.
La quantità di CO2 gassosa emessa in atmosfera risulta praticamente nulla, per questo tipo di 
impianto, dato che ritroviamo circa il 99.9% della CO2 prodotta durante la combustione, allo 
stato liquido in uscita dai tre stadi della sezione di liquefazione della CO2, o in uscita dal 
condensatore per la CO2, nella sezione di recupero dell’ossigeno.
Comunque, le variazioni sono in generale trascurabili,  dal momento che la percentuale di 
CO2 recuperata  varia  da  un  minimo  del  99.89%  ad  un  massimo  del  99.96%,  con  una 
variazione inferiore allo 0.1%.
L’emissione specifica fluttua tra gli 0,46 g/kWh circa, nei casi a 250 bar, e gli 1,41 g/kWh 
circa, nei casi a 400 bar. Queste quantità risultano trascurabili rispetto ai tradizionali impianti 
a carbone, la cui emissione specifica è prossima agli 800 g/kWh.
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3.6  RECUPERO DI OSSIGENO
La caratteristica principale ed innovativa dei nostri impianti, rispetto agli impianti studiati in 
[1], è la capacità di recuperare ossigeno tramite ricircolo. Inoltre, durante l’analisi delle varie 
grandezze,  abbiamo  notato  che  alcune  informazioni  dipendevano  dall’andamento 
dell’ossigeno in ingresso al reattore che riuscivamo a recuperare, come la potenza spesa dalla 
ASU o quella per il compressore dell’ossigeno (vedi 3.3.1).
Per questi motivi  abbiamo ritenuto opportuno rappresentare anche le grandezze principali 
relative a questa sezione.
Dal  momento  che  non  viene  mai  fatta  variare  la  portata  di  combustibile,  la  portata  di 
ossigeno è sempre 2.561 kg/s, con un eccesso del 12% (pari a 0.274 kg/s).
In tabella 3.4 sono riportate i valori delle seguenti grandezze:
• O2-RIC: è la portata di ossigeno che viene ricircolata in ingresso all’impianto;


























Tabella 3.4: valori delle grandezze relative al recupero dell’ossigeno, al variare di Plav e TG. Simulazione 
eseguita in Aspen Plus.
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Come abbiamo già accennato al punto 3.3.1, notiamo un andamento costante, al variare di 
TG, in ogni caso di Plav. All’aumentare di Plav, vediamo invece una riduzione di questa portata, 





L'analisi dei costi di un impianto determina la decisione sulla fattibilità di un impianto 
stesso. In particolare, durante la fase di progettazione, viene calcolato il Costo Medio 
Livellato (CML) per fare un confronto tra l'impianto in fase di realizzazione ed altri 
impianti già esistenti.
Infatti, per determinare la convenienza di un metodo di produzione di energia rispetto ad 
un altro, il modo migliore è quello di confrontare i costi dell'energia elettrica prodotta.
Bisogna considerare, però, che nessun metodo per stimare questi costi risulta ottimale, 
dal momento che per valutarli dovremmo tenere in considerazione un' innumerevole 
quantità di fattori, variabili nel tempo di vita utile degli impianti, che contribuiscono a 
determinare questo costo. Infatti, come in tutte le analisi di investimento, si hanno forti 
incertezze.
Per effettuare confronti economici tra le varie tecnologie, è stato scelto tramite una 
convenzione internazionale, di utilizzare il costo medio livellato dell'unità di energia 
elettrica prodotta (CML).
Il CML viene definito come “quel costo medio nella vita dell'impianto che, moltiplicato 
per l'energia mediamente prodotta in un anno, uguaglia la rata annuale costante di un 
piano di ammortamento del capitale investito inizialmente e di quello speso per 
l'esercizio e la manutenzione, esteso all'intera vita produttiva”.
In questo capitolo abbiamo analizzato, al livello economico, l'impianto con recupero di 
ossigeno (vedi 2.2): siamo partiti dalla valutazione del costo di tutte le apparecchiature 
per arrivare al costo totale dell'impianto, ed alla fine abbiamo calcolato il CML sui 
kWh/anno e sulle t CO2/anno prodotti, confrontandoli con i valori del CML ottenuti per 
il modello sviluppato in [1]. Nel calcolo dei costi del CML, è stata considerata la voce 
di vendita delle "quote di emissione" sul "mercato dei fumi", introito che ci potrebbe 
permettere di ridurre i costi annui di impianto.
Successivamente, data l'incertezza con cui sono stati calcolati i costi per il reattore 
membranato raffreddato (un reattore di questo genere ad oggi non è mai stato costruito) 
abbiamo anche pensato di mostrare come variano i costi di impianto al variare del costo 
del reattore.
In seguito, visti i risultati dell'analisi di sensitività, svolta nel precedente capitolo, 
abbiamo aggiunto un'analisi dei costi sui modelli con le migliori prestazioni.
Inoltre, vista la piccola taglia del nostro impianto (circa 7.9 MW) ben lontana dai valori 
di potenza degli impianti a carbone convenzionali, è stata condotta un'analisi sulla 
variazione del CML all'aumentare della taglia dell'impianto, mantenendone invariate le 
prestazioni.
Subito dopo è stata valutata l'incidenza di ogni voce di costo sulla spesa totale annua e 
l'incidenza dell'introito, proveniente dalla vendita di quote di emissione, sul CML. 
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Infine è stato fatto un confronto tra i valori dei CML ottenuti durante il nostro studio, con 
quelli relativi agli impianti convenzionali, per valutare meglio la competitività economica 
del nostro impianto.
ORIGIN 1: =
4.2  COSTO MEDIO LIVELLATO PER L'IMPIANTO DA 7,9 MW 
NETTI 
4.2.1  Calcolo dei costi delle apparecchiature
I costi valutati in questa relazione, eccetto quelli relativi al reattore, sono riferiti ai prezzi 
del 2001; per l'attualizzazione degli stessi è stato utilizzato  un tasso di interesse annuo 
del 3%.
Prima di tutto calcoliamo i costi delle varie apparecchiature dell'impianto, in modo da 
ottenere il costo di investimento totale per la costruzione dell'impianto. Dopodichè 
procediamo con il calcolo del costo medio livellato dell'energia elettrica.
POMPE (Costi valutati tramite le formule citate in [11])
PUMP1 
P_pump1 367:=  kW Potenza della pompa
η _ex 0.8:=  Rendimento exergetico della pompa
€ C_pump1 2076 P_pump10.71⋅ 1.41⋅ 1 1 0.8−( )
3






⋅ 3.876 105×=:= Costo Pump1 
PUMP2 
P_pump2 185.5:=  kW
€ 
Costo Pump2C_pump2 2076 P_pump20.71⋅ 1.41⋅ 1 1 0.8−( )
3









P_2co2pump 1.3:=  kW
€ 
C_2co2pump 2076 P_2co2pump0.71⋅ 1.41⋅ 1
1 0.8−( )3









P_3co2pump 0.4:=  kW
€ 
C_3co2pump 2076 P_3co2pump0.71⋅ 1.41⋅ 1
1 0.8−( )3






COMPRESSORI (Costi valutati tramite le formule citate in [11])
Per i compressori multistadio interrefrigerati abbiamo utilizzato la formula relativa ai 
compressori centrifughi; per i compressori monostadio abbiamo utilizzato la formula 
relativa ai compressori assiali.
CPXO2 
P_cpxo2 1533:=  kW Potenza del compressore
€ C_cpxo2 431 P_cpxo2
0.94
⋅ 4.255 105×=:= Costo di CPXO2
2CPX 
P_2cpx 49.9:=  kW
€ C_2cpx 431 P_2cpx
0.94
⋅ 1.701 104×=:= Costo di 2CPX
3CPX 
P_3cpx 20.7:=  kW
€ 
Costo di 3CPXC_3cpx 431 P_3cpx0.94⋅ 7.439 103×=:=
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1CPX 
η _is 0.85:=  Rendimento isoentropico del compressore




2.358=:= Rapporto di compressione
€ Costo 1CPXC_1cpx 39
1 η _is−
m_aria⋅ rc⋅ ln rc( )⋅ 165.195=:=
GENERATORI ELETTRICI (Costi valutati tramite le formule citate in [11])
TURBINE A VAPORE
P_turbvap 3108 8402.6+ 1.151 104×=:= kW Potenza prodotta dalle turbine
€ C_turbvap 70 P_turbvap0.95⋅ 5.048 105×=:= Costo generatore turbine a vapore
TURBINA BIFASE "TURB"
P_turb1 91.8:=  kW
€ Costo generatore turbina bifase TURBC_turb1 70 P_turb10.95⋅ 5.126 103×=:=
TURBINA BIFASE "DEGASS1"
kWP_turb2 222:=  
€ 





P_turb3 34.8:=  kW
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€ Costo generatore turbina bifase 
DEGASS3
C_turb3 70 P_turb30.95⋅ 2.04 103×=:=
TURBINA BIFASE "DEGASS5"
P_turb4 5.5:=  kW
€ 
Costo generatore turbina bifase 
DEGASS5
C_turb4 70 P_turb40.95⋅ 353.543=:=
SCAMBIATORI (Costi valutati tramite le formule citate in [11])
La superficie degli scambiatori può essere calcolata in Aspen Plus solo utilizzando i 
blocchi "HeatX" come modello per gli scambiatori . Durante la creazione del modello 
di impianto, non ci serviva conoscere la superficie dei vari scambiatori, bensì 
riscaldare o raffreddare i vari fluidi imponendo le condizioni di uscita di ogni fluido; 
per questo motivo sono stati prevalentemente impiegati dei blocchi "Heat".
Per valutare le superfici, invece, abbiamo dovuto utilizzare i blocchi "HeatX", che 
richiedono la simulazione dello scambio termico tra due fluidi. Per ogni scambiatore 
simulato nel modello di impianto, ne abbiamo creato uno corrispondente del tipo 
"HeatX" in un nuovo file, simulando il raffreddamento con acqua a 1 bar e 15°C, 
dove non si conoscevano le caratteristiche del secondo fluido. In questa simulazione è 
stato necessario valutare un coefficiente di scambio plausibile per ogni coppia di 
fluidi ([9], [12], [14]). I valori del coefficiente di scambio U [W/m2°C] per ogni 
scambiatore sono riportati in tabella 4.1.
Un discorso a parte, viste le particolari caratteristiche dei fluidi, meritano gli 
scambiatori della sezione di rigenerazione termica, in cui viene impiegato olio 
diatermico come fluido termovettore.
Lo stesso discorso vale per quanto riguarda gli scambiatori del ciclo a vapore: essi 
rappresentano il reattore, pertanto il loro costo è stato valutato nella sezione del 
reattore.
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Tabella 4.1: Coefficienti di scambio U [W/m2°C] di ciascuno scambiatore
PRE-ECO/COOLER+
S_preeco 33.3:=  m2 Superficie scambiatore
p_preeco 250:=  bar Pressione massima a cui è sottoposto lo scambiatore
€ C_preeco 2111 S_preeco
0.69
⋅ p_preeco 0.28⋅ 1.113 105×=:= Costo scambiatore PRE-
ECO/COOLER+
COOLER++ 
S_cooler 108.9:=  m2




C_cooler 2111 S_cooler0.69⋅ p_cooler 0.28⋅ 2.52 105×=:=
1DEU 
S_1deu 2.9:=  m2




C_1deu 2111 S_1deu0.69⋅ p_1deu 0.28⋅ 1.236 104×=:=
2DEU 
S_2deu 1.6:=  m2
p_2deu 6.5:=  bar 
€ 
Costo scambiatore 2DEU
C_2deu 2111 S_2deu0.69⋅ p_2deu 0.28⋅ 4.931 103×=:=
3DEU 
S_3deu 1.1:=  m2
p_3deu 1:=  bar 
€ 
Costo scambiatore 3DEU
C_3deu 2111 S_3deu0.69⋅ p_3deu 0.28⋅ 2.254 103×=:=
1COOL 
S_1cool 18:=  m2
p_1cool 90:=  bar 
€ Costo scambiatore 1COOLC_1cool 2111 S_1cool0.69⋅ p_1cool 0.28⋅ 5.468 104×=:=
2COOL 
S_2cool 24.7:=  m2
p_2cool 60:=  bar 
€ Costo scambiatore 2COOLC_2cool 2111 S_2cool0.69⋅ p_2cool 0.28⋅ 6.072 104×=:=
3COOL 
S_3cool 2.2:=  m2




C_3cool 2111 S_3cool0.69⋅ p_3cool 0.28⋅ 1.117 104×=:=
COND 
S_cond 1802.3:=  m2 Superficie condensatore
m_steam 7.488:=  kg/s Portata vapore da condensare
€ C_cond 168 S_cond⋅ 1346 m_steam⋅+ 3.129 10
5
×=:= Costo condensatore COND
SCAMBIATORI RIGENERAZIONE TERMICA (Costi valutati tramite le formule citate 
in [11])
I due scambiatori per la rigenerazione termica sono stati simulati in Aspen Plus 
ciascuno ("HEATER1", "HEATER2", "COOLER1" e "COOLER2", vedi 1.4.3) 
tramite due scambiatori. La separazione di ciscun scambiatore in due blocchi si è resa 
necessaria per simulare meglio il comportamento dell'acqua, le cui proprietà 
termofisiche cambiano a cavallo dei 360°C. Pertanto sono state utilizzate due 
differenti equazioni di stato. Da qui la necessità di dividere idelamente ogni 
scambiatore in due blocchi, ciascuno governato da un opportuno set di equazioni di 
stato.
Non si conosceva la temperatura T del fluido termovettore in uscita da "HEATER2" 
(o in ingresso a "COOLER1"), ma si sapeva che per scambiare calore con il fluido di 
lavoro, esso doveva essere a T>54.7°C in uscita da "HEATER2" e a T<82°C in 
ingresso a "COOLER1". Pertanto è stato considerato un valore di compromesso di 
70°C.
Nelle figure 4.1 e 4.2 sono riportati gli andamenti schematici delle temperature nei 
due scambiatori.
Per determinare la superficie degli scambiatori, abbiamo utilizzato la seguente 
relazione:
Q=U*S*ΔTml
dove Q [W] è il calore scambiato in ogni scambiatore, U [W/m2°C] è il coefficiente di 
scambio tra fluido diatermico e vapore, S [m2] la superficie dello scambiatore e ΔTml 
[°C] il salto di temperatura medio logaritmico all'interno dello scambiatore. Si suppone 
uno scambio perfettamente in controcorrente. Il valore di ciscun ΔTml per ogni 
scambiatore, è riportato subito dopo gli andamenti delle temperature, mentre i valori di Q 
ed U sono riportati subito sotto:
Calore totale scambiato in HEATER e in COOLERQ 30.59 106⋅:=  W
Coefficiente di scambio termico di ogni scambiatoreU 500:=  W/m2°C
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Temperature fluido termovettore Temperature fluido di lavoro
Figura 4.1: Andamento delle temperature nello scambiatore simulato tramite i blocchi 
HEATER1 e HEATER2. 
∆ T1_1 70 54.7− 15.3=:= °C
ΔT in ingresso e in uscita a HEATER1 e 2
∆ T2_1 450 440− 10=:= °C





12.463=:= °C ΔTml di HEATER1 e 2
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Temperatura fluido di lavoro Temperatura fluido termovettore
Figura 4.2: Andamento delle temperature nello scambiatore simulato tramite i blocchi 
COOLER1 e COOLER2.
∆ T1_2 82 70− 12=:= °C
ΔT in ingresso e in uscita a COOLER1 e 2
∆ T2_2 460 450− 10=:= °C





10.97=:= °C ΔTml di COOLER1 e 2












Pressione massima a cui sono sottoposte le pareti dello 
scambiatore HEATER
p_heater1e2 250:=  bar 
Pressione massima a cui sono sottoposte le pareti dello 
scambiatore COOLER
p_cooler1e2 250:=  bar 
€ Costo scambiatore HEATERC_heater1e2 2111 S10.69⋅ p_heater1e20.28⋅ 3.489 106×=:=
€ Costo scambiatore 
COOLER
C_cooler1e2 2111 S20.69⋅ p_cooler1e20.28⋅ 3.81 106×=:=
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(Costi valutati tramite le formule e i grafici riportati in [12])TURBINE
I costi delle turbine sono stati valutati in funzione della loro potenza prodotta. Per 
il costo delle turbine bifase, abbiamo considerato il costo di una turbina a vapore 
convenzionale di pari potenza. I costi valutati in dollari USA sono stati poi 
ricalcolati in euro alla fine (vedi 4.2.2).
TURBINA A VAPORE HP
$  C_turbvaphp 1.9 10
5
⋅:=  Costo in dollari USA della turbina a vapore HP
TURBINA A VAPORE LP
$  C_turbvaplp 3 10
5
⋅:=  Costo in dollari USA della turbina a vapore LP
TURBINA BIFASE TURB
$  C_turbbif1 3 10
4
⋅:=  Costo in dollari USA della turbina bifase n°1
TURBINA BIFASE DEGASS1
$  C_turbbif2 6 10
4
⋅:=  Costo in dollari USA della turbina bifase n°2
TURBINA BIFASE DEGASS3
$  C_turbbif3 2.5 10
4
⋅:=  Costo in dollari USA della turbina bifase n°3
TURBINA BIFASE DEGASS5
$  C_turbbif4 10
4
:=  Costo in dollari USA della turbina bifase n°4
MIXER (Costi valutati tramite le formule e i grafici riportati in [12])
I mixer MIXER1, MIXER2 e MIXERO2 miscelano due fluidi, entrambi a 250 bar.
Il grafico relativo ai costi dei mixer permetteva di determinarne il costo conoscendone 
il diametro. Per il calcolo del diametro abbiamo considerato una formula empirica 
riportata su [12] che permette di calcolare il diametro di un condotto senza conoscere la 
velocità del flusso che lo attraversa.
Per MIXER1, MIXER2 e MIXERO2 abbiamo infine pensato di aumentare il costo di 3 
volte per tenere conto delle elevate pressioni a cui essi sono sottoposti.
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MIXER1
m_1 13.215:=  kg/s Portata massica nel mixer
m_v_1 0.022:=  m3/s Portata volumica nel mixer
ρ _1 m_1
m_v_1
600.682=:= kg/m3 Densità del fluido all'interno del mixer
D_1 0.363 m_v_10.45⋅ ρ _10.13⋅ 0.15=:= m Diametro del mixer1
$  C_mixer1 2000 3⋅ 6 10
3
×=:= Costo in dollari USA del mixer1
MIXER2
m_2 13.215:=  kg/s Portata massica nel mixer
m_v_2 0.022:=  m3/s Portata volumica nel mixer
ρ _2 m_2
m_v_2
600.682=:= kg/m3 Densità del fluido all'interno del mixer
D_2 0.363 m_v_20.45⋅ ρ _20.13⋅ 0.15=:= m Diametro del mixer2
$  C_mixer2 2000 3⋅ 6 10
3
×=:= Costo in dollari USA del mixer2
MIXERCO2 In questo caso la pressione dei fluidi da miscelare è pari a 80 bar, per cui 
abbiamo lasciato invariato il costo ricavato dal grafico in [12].
m_co2 0.375:=  kg/s Portata massica nel mixer
m_v_co2 0.001:=  m3/s Portata volumica nel mixer
ρ _co2 m_co2
m_v_co2
375=:= Densità del fluido all'interno del mixer
D_co2 0.363 m_v_co20.45⋅ ρ _co20.13⋅ 0.035=:= m Diametro del mixer1
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$  C_mixco2 450:=  Costo in dollari USA del mixer1
MIXERO2
m_o2 2.731:=  kg/s Portata massica nel mixer
m_v_o2 0.011:=  m3/s Portata volumica nel mixer
ρ _o2 m_o2
m_v_o2
248.273=:= kg/m3 Densità del fluido all'interno del mixer
D_o2 0.363 m_v_o20.45⋅ ρ _o20.13⋅ 0.098=:= m Diametro del mixer1
$  C_mixo2 1500 3⋅ 4.5 103×=:= Costo in dollari USA del mixer1
FLASH (Costi valutati tramite le formule e i grafici riportati in [12])
Per valutare i costi dei flash, abbiamo considerato gli stessi alla stregua di cisterne, per 
cui i costi valutati sono stati ricavati dal grafico delle cisterne ([12]).
Abbiamo utilizzato dei fattori moltiplicativi, tabulati in [12], per tenere conto della 
pressione maggiore a cui era sottoposto il flash.
Per cercare di tenere conto della maggiore complessità costruttiva di un flash rispetto 
ad una cisterna convenzionale, sono stati considerati i costi del tipo di cisterne più 
costose, riportate in [12].
I costi delle cisterne sono riportati in funzione del loro volume. Viste le basse portate 
volumiche in gioco nel nostro modello (0.022 m3/s, al massimo), abbiamo considerato 
un volume indicativo di 0.5 m3 per tutti i flash.
FLASH1 
V_flash 0.5:=  m3 Volume del flash
p_1 250:=  bar Pressione a cui è sottoposto il flash
$  C_1 6000:=  Costo del flash per pressioni fino a 4 bar
f_1 10:=  Fattore di correzione del costo per la pressione di 250 bar
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$  C_1_vero C_1 f_1⋅ 6 104×=:= Costo del flash1
FLASH2 (SEPG-L-S) 
V_flash 0.5: =  m3 Volume del flash
p_2 250:=  bar Pressione a cui è sottoposto il flash
$  C_2 6000:=  Costo del flash per pressioni fino a 4 bar
f_2 10:=  Fattore di correzione del costo per la pressione di 250 bar
$  C_2_vero C_2 f_2⋅ 6 104×=:= Costo del flash
SEP 
V_flash 0.5: =  m3 Volume del flash
p_sep 20:=  bar Pressione a cui è sottoposto il flash
$  C_sep 6000:=  Costo del flash per pressioni fino a 4 bar
f_sep 2:=  Fattore di correzione del costo per la pressione di 20 bar
$  C_sep_vero C_sep f_sep⋅ 1.2 104×=:= Costo del flash
SEP1 
V_flash 0.5: =  m3 Volume del flash
p_sep1 20:=  bar Pressione a cui è sottoposto il flash
$  C_sep1 6000:=  Costo del flash per pressioni fino a 4 bar
f_sep1 2:=  Fattore di correzione del costo per la pressione di 20 bar
$  C_sep1_vero C_sep1 f_sep1⋅ 1.2 104×=:= Costo del flash
SEPL_S 
V_flash 0.5: =  m3 Volume del flash
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p_sepL_S 250:=  bar Pressione a cui è sottoposto il flash
$  C_sepL_S 6000:=  Costo del flash per pressioni fino a 4 bar
f_sepL_S 10:=  Fattore di correzione del costo per la pressione di 250 bar
$  C_sepL_S_vero C_sepL_S f_sepL_S⋅ 6 10
4
×=:= Costo del flash
DEGASS2 
V_flash 0.5: =  m3 Volume del flash
p_degass2 40:=  bar Pressione a cui è sottoposto il flash
$  C_degass2 6000:=  Costo del flash per pressioni fino a 4 bar
f_degass2 3:=  Fattore di correzione del costo per la pressione di 40 bar
$  C_degass2_vero C_degass2 f_degass2⋅ 1.8 10
4
×=:= Costo del flash
DEGASS4 
V_flash 0.5: =  m3 Volume del flash
p_degass4 6.5:=  bar Pressione a cui è sottoposto il flash
$  C_degass4 6000:=  Costo del flash per pressioni fino a 4 bar
f_degass4 1.2:=  Fattore di correzione del costo per la pressione di 6 bar
$  C_degass4_vero C_degass4 f_degass4⋅ 7.2 10
3
×=:= Costo del flash
DEGASS6
V_flash 0.5: =  m3 Volume del flash
p_degass6 1:=  bar Pressione a cui è sottoposto il flash
$  C_degass6 6000:=  Costo del flash per pressioni fino a 4 bar
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f_degass6 1:=  Fattore di correzione del costo per la pressione di 1 bar
$  C_degass6_vero C_degass6 f_degass6⋅ 6 10
3
×=:= Costo del flash
1SEPH2O 
V_flash 0.5: =  m3 Volume del flash
p_1seph2o 40:=  bar Pressione a cui è sottoposto il flash
$  C_1seph2o 6000:=  Costo del flash per pressioni fino a 4 bar
f_1seph2o 3:=  Fattore di correzione del costo per la pressione di 40 bar
$  C_1seph2o_vero C_1seph2o f_1seph2o⋅ 1.8 10
4
×=:= Costo del flash
2SEPH2O 
V_flash 0.5: =  m3 Volume del flash
p_2seph2o 6.5:=  bar Pressione a cui è sottoposto il flash
$  C_2seph2o 6000:=  Costo del flash per pressioni fino a 4 bar
f_2seph2o 1.2:=  Fattore di correzione del costo per la pressione di 6 bar
$  C_2seph2o_vero C_2seph2o f_2seph2o⋅ 7.2 10
3
×=:= Costo del flash
3SEPH2O 
V_flash 0.5: =  m3 Volume del flash
p_3seph2o 1:=  bar Pressione a cui è sottoposto il flash
$  C_3seph2o 6000:=  Costo del flash per pressioni fino a 4 bar
f_3seph2o 1:=  Fattore di correzione del costo per la pressione di 1 bar
$  C_3seph2o_vero C_3seph2o f_3seph2o⋅ 6 10
3
×=:= Costo del flash
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1SEPCO2 
V_flash 0.5: =  m3 Volume del flash
p_1sepco2 94:=  bar Pressione a cui è sottoposto il flash
$  C_1sepco2 6000:=  Costo del flash per pressioni fino a 4 bar
f_1sepco2 5:=  Fattore di correzione del costo per la pressione di 90 bar
$  C_1sepco2_vero C_1sepco2 f_1sepco2⋅ 3 10
4
×=:= Costo del flash
2SEPCO2 
V_flash 0.5: =  m3 Volume del flash
p_2sepco2 60:=  bar Pressione a cui è sottoposto il flash
$  C_2sepco2 6000:=  Costo del flash per pressioni fino a 4 bar
f_2sepco2 4:=  Fattore di correzione del costo per la pressione di 60 bar
$  C_2sepco2_vero C_2sepco2 f_2sepco2⋅ 2.4 10
4
×=:= Costo del flash
3SEPCO2 
V_flash 0.5: =  m3 Volume del flash
p_3sepco2 55.5:=  bar Pressione a cui è sottoposto il flash
$  C_3sepco2 6000:=  Costo del flash per pressioni fino a 4 bar
f_3sepco2 3.8:=  Fattore di correzione del costo per la pressione di 55 bar
$  C_3sepco2_vero C_3sepco2 f_3sepco2⋅ 2.28 10
4
×=:= Costo del flash
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REATTORE
Il reattore potrebbe essere visto come vari tipi di apparecchiature differenti, e il suo 
costo potrebbe essere valutato a seconda delle dimensioni di ciascuna di queste 
apparecchiature.
In particolare, possiamo vedere il reattore come uno scambiatore, un jacketed vessel (un 
serbatoio in cui lo scambio di calore tra due fluidi avviene tramite un fascio tubiero 
interno o esterno al serbatoio) o un semplice fascio tubiero.
Per la stima di questi costi, siamo dovuti partire dal dimensionamento di massima 
eseguito in [1], in cui sono stati stimati il diametro e la superficie del reattore al variare 
della taglia dell'impianto (10÷100 MW).
Dal momento che tutti i costi ricavati precedentemente sono relativi all'impianto 
simulato in Aspen Plus, usando lo stesso procedimento suggerito in [1] abbiamo dovuto 
ricavare le possibili dimensioni del reattore per un impianto la cui potenza netta è pari a 
circa 8 MW.
Per la stima dei diametri è stato sufficiente fare un semplice calcolo della portata del 
fluido di lavoro, mentre per la stima della superficie di scambio e quindi della 
lunghezza del reattore, abbiamo considerato i valori di potenza termica scambiata tra i 
due fluidi, le cui caratteristiche restano costanti al variare del modello.
Considerando un reattore costruito come quello in figura 4.3, abbiamo ritenuto più 
realistica la valutazione del costo del reattore considerato come una serie di tubi. 
Considerando infatti il reattore come scambiatore o jacketed vessel, i costi erano troppo 
ridotti, viste anche le caratteristiche innovative di questo componente, di cui per ora non 
esiste alcun esemplare.
Figura 4.3: Schema di un possibile reattore membranato raffreddato
CALCOLO DIAMETRO
m_fl 14.215:=  kg/s Portata massica del fluido di lavoro nel reattore
ρ _fl 113.8:=  kg/m3 Densità media del fluido di lavoro nel reattore
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Poichè non si conosce il valore della velocità del fluido di lavoro all'interno del reattore, sono 
stati supposti due valori di velocità:
v_fl_1 5:=  m/s Velocità 1 del fluido di lavoro nel reattore
v_fl_2 10:=  m/s Velocità 2 del fluido di lavoro nel reattore




ρ _fl pi⋅ v_fl_1⋅
0.178=:= m




ρ _fl pi⋅ v_fl_2⋅
0.126=:= m
Nel dimensionamento di massima del reattore eseguito in [1], è stata ottenuta una 
superficie di scambio pari a circa 3.1 m2 per l'impianto da 10 MW, e di 39.6 m2 per 
quello da 100 MW. In entrambi i casi la velocità del fluido di lavoro era di 5 m/s.
Considerando la taglia del nostro impianto, pari a 8 MW, potremmo supporre con 
sufficiente approssimazione, una superficie di circa 3 m2.











Lo schema su cui ci siamo basati per il calcolo delle dimensioni di massima del 
reattore, è quello realtivo alla sezione fittizia della figura 4.4.
Una volta determinato il diametro della sezione in cui scorre il fluido di lavoro, 
dobbiamo determinare un plausibile valore di diametro e numero di tubi per il fluido 
motore (tubi più piccoli), supponendo che ogni tubo piccolo utilizzi circa 1/3 della 
sua superficie per scambiare calore con il fluido di lavoro.
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Figura 4.4: Sezione trasversale effettiva e fittizia del reattore
Cautelativamente, supponiamo che le grandezze del reattore siano quelle relative alla 
velocità 1; in questo modo avremo una massa finale maggiore e quindi un costo finale 
maggiore.
m_fm 6.925:=  kg/s Portata complessiva del fluido motore
ρ _fm 249.7:=  kg/m3 Densità media del fluido motore
dint 0.02:=  m Diametro interno dei tubi per il fluido motore (supposto)
n1
4 m_fm⋅
ρ _fm pi⋅ dint2⋅ v_fl_1⋅
17.656=:= Numero dei tubi per il fluido motore, valutati in base alla 
portata dello stesso
Come abbiamo già accennato nel capitolo 1, i possibili materiali con i quali possiamo 
costruire un reattore di questo genere, sono acciai inox austenitici o leghe di nickel. In 
particolare, da [18], vediamo che alcuni dei possibili gruppi di materiali (classificati in 
base alle norme ASME), potrebbero essere A213 o A312 (AISI 348H), A376 (AISI 
347H) e B163 N08810 (i primi due sono acciai austenitici per tubi di caldaie, 
surriscaldatori o scambiatori, l'ultimo gruppo rappresenta un particolare tipo di leghe di 
nickel). La loro tensione ammissibile per temperature prossime ai 650°C è di circa 55 
MPa.
Dalla tensione ammissibile possiamo determinare lo spessore dei tubi. Questa è 
un'ipotesi cautelativa, poichè non tutto il materiale del reattore si trova a 650°C, bensì 
solo una piccola porzione: le altre sezioni potrebbero avere dunque spessori più ridotti, 
riducendo molto il costo finale.
Pgrande 25:=  MPa Pressione a cui sono sottoposte le pareti interne del reattore 
Pressione relativa a cui sono sottoposte le pareti dei 
tubi per il fluido motore
Ppiccola Pgrande 19− 6=:= MPa
Tensione ammissibile per le classi di materiali sopraccitati a 
650°C








1.091 10 3−×=:= m Spessore dei tubi per il fluido motore
dext dint 2 t_1⋅+ 0.022=:= m Diametro esterno dei tubi per il fluido motore
Il numero dei tubi per il fluido motore deve essere determinato anche in base alla 
superficie di scambio termico, supponendo che ogni tubo impieghi circa 1/3 della sua 




24.121=:= Numero dei tubi per il fluido motore, valutati in base alla 
superficie di scambio
Potremmo considerare un numero di compromesso fra n1 ed n2, e visto il piccolo 
numero di tubi sufficienti allo scambio, potremmo pensare ad una configurazione in cui 
essi sono separati gli uni agli altri, anzichè attaccati. In questo caso la superficie 




20.888=:= Numero di tubi "di compromesso"
Diametro esterno dei tubi per il fluido motore, valutato in base 





Dal calcolo appena svolto, supponendo una superficie di scambio ottimale pari alla metà 
della superficie laterale di ogni tubo e non più di 1/3, possiamo vedere che il numero di 
compromesso pari a 21 tubi non si adatta bene al diametro esterno calcolato sopra, di 
0.022 m, dato che ne otteniamo uno di 0.017 m. Con un rapido calcolo di tentativo, 
vediamo che un numero di compromesso pari a 16 tubi si adatta meglio alle esigenze di 
portata e scambio termico.
Ora dobbiamo determinare il diametro interno del reattore e il suo spessore.
n 16: =  Numero finale di tubi per il fluido motore







0.051=:= m Spessore del reattore
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Dext Dint 2 t_2⋅+ 0.324=:= m Diametro esterno del reattore
Per stimare il costo del reattore abbiamo pensato di valutarne la massa complessiva e 
determinarne poi il costo totale in base al prezzo al kg del materiale con il quale verrà 
costruito.
Durante il calcolo sono state fatte le seguenti ipotesi:
• la densità del materiale è stata fissata a 7.8 kg/dm3 (pari a quella dell'acciaio);
• per considerare anche il primo tratto adiabatico del reattore, in cui avviene la 
completa combustione del carbone [1], abbiamo pensato di raddoppiare la 
lunghezza calcolata per il tratto di scambio termico tra fluido motore e fluido di 
lavoro. Del primo tratto non si conosce la lunghezza in quanto sarebbe 
necessario studiare la completa combustione del carbone, studio che esula dal 
nostro lavoro;
• il prezzo del materiale è stato stimato cautelativamente a 10 euro/kg;
• il costo del lavoro sul materiale grezzo per la costruzione del reattore è stato 
stimato come il 25% del costo del materiale;
• il costo finale del reattore è stato aumentato del 30% [11] per tenere conto della 
componente di innovazione tecnologica presente nella costruzione di questo 
reattore.








 1000⋅ 471.628=:= dm3
ρ 7.8:=  kg/dm3 Densità del materiale del reattore
m_reatt vol ρ⋅ 3.679 103×=:= kg Massa del reattore
€ C_reatt m_reatt 10⋅ 1.25⋅ 1.3⋅ 5.978 104×=:= Costo finale del reattore
(Costi valutati tramite le formule citate in [11])4.2.2  Total investment cost
In questa sezione vine stimato il costo totale di un impianto con le caratteristiche del 
modello creato in Aspen Plus.
Per l'attualizzazione dei costi, riferiti al 2001, abbiamo stimato un tasso del 3% annuo.
POMPE
€ C_pompe C_pump1 C_pump2+ C_2co2pump+ C_3co2pump+( ) 1.03( )8⋅ 8.063 105×=:=
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COMPRESSORI




€ C_genel C_turbvap C_turb1+ C_turb2+ C_turb3+ C_turb4+( ) 5.242 105×=:=
SCAMBIATORI
€ C_scamb C_preeco C_cooler+ C_1deu+ C_2deu+ C_3deu+






1.03( )8⋅ 1.029 107×=:=
TURBINE
































€ (Già attualizzato, dato che il conto è stato svolto con i 




CONDENSATORE CO2 (MACCHINA FRIGORIFERA)
Vista la ridotta portata di massa (0.85 kg/s) e la bassa temperatura da dover raggiungere (-
53°C ca.), stimiamo un costo del condensatore per la CO2 pari a:
€ C_condCO2 40000 1.03( )
8
⋅ 5.067 104×=:=
COSTO TOTALE IMPIANTO (TIC)
Da [13] possiamo ricavare che i costi di installazione delle varie apparecchiature 
rappresentano il 45% del loro costo di acquisto; i costi stimati tramite le formule in 
[11] erano già comprensivi dei costi di installazione, mentre per quelli stimati con 
[12], questi costi devono essere aggiunti. Per valutare il costo totale di acquisto delle 
apparecchiature, abbiamo supposto che anche sui costi ricavati da [11] fosse stato 
aggiunto il 45%.
Il costo dei tubi e il costo di eventuali apparecchiature non considerate durante il 
calcolo (acquisto e installazione) è il 35% del costo d'acquisto di tutte le altre 
apparecchiature (media tra il 5% suggerito in [11] e il 65% suggerito in [12] e [13]) 
mentre i costi di coibentazione sono compresi nel costo di installazione dei tubi.
Costo di acquisto 
dei componenti 
stimati con [11]€ C_tools_1
C_pompe C_compress+ C_genel+ C_scamb+
1.45
8.406 106×=:=
€ Costo di installazione dei 
componenti stimati con [11]
C_installaz_1 0.45 C_tools_1⋅ 3.783 106×=:=
€ Costo di acquisto dei componenti 
stimati con [12]
C_tools_2 C_turbine C_mixer+ C_flash+
C_reatt C_condCO2++





€ C_installaz_2 0.45 C_tools_2⋅ 4.615 10
5
×=:=
Costo totale di 
acquisto dei 
componenti€ 
C_tot_tools C_tools_1 C_tools_2+ 9.431 106×=:=
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€ C_tot_installaz C_installaz_1 C_installaz_2+ 4.244 106×=:= Costo totale di 
installazione dei 
componenti
€ C_tubi 0.35 C_tot_tools⋅ 3.301 10
6
×=:= Costo di acquisto e installazione dei tubi
€ 
Costo totale di acquisto e 
installazione di tutti i 
componenti dell'impianto
C_tot C_tot_tools C_tot_installaz+ C_tubi+ 1.698 107×=:=
Da [11] ricaviamo le formule per determinare il costo totale di investimento (Total 
investment cost, TIC); in particolare è stata presa a riferimento la figura A2, in 
appendice.
Nomenclatura:
• PIC: purchased and installed cost, costi di acquisto e installazione dei 
componenti;
• PBC: process buildings cost, costo degli edifici principali;
• SBC: service buildings cost, costo degli edifici per i servizi;
• SSC: service systems cost, costo per le strutture di servizio;
• PSBC: process and service buildings cost (PBC+SBC+SSC);
• SDC: site development costs, costo del terreno;
• ISC: initial spare cost;
• TDC: total direct cost (PIC+PSBC+SDC+ISC);
• IC: indirect costs;
• CC: contingency costs;
• OPPC: oxygen production plant costs, costo dell'impianto di produzione 
dell'ossigeno;
• TIC: total investment cost (TDC+IC+CC+OPPC).
€ PIC C_tot 1.698 107×=:=
€ PBC PIC 0.1⋅ 0.05 0.1 PIC⋅( )⋅ 25⋅+ 3.82 10
6
×=:=
€ SBC PIC 0.075⋅ 0.05 0.075 PIC⋅( )⋅ 25⋅+ 2.865 10
6
×=:=
€ SSC PIC 0.1⋅ 0.02 0.1 PIC⋅( )⋅ 25⋅+ 2.546 10
6
×=:=
€ PSBC PBC SBC+ SSC+ 9.231 106×=:=
€ SDC PIC PSBC+( ) 0.01 0.02+ 0.02+( )⋅ 0.02 0.01 PIC PSBC+( )⋅[ ]⋅ 25⋅+ 1.441 10
6
×=:=
€ ISC PIC 0.015⋅ 2.546 105×=:=
€ TDC PIC PSBC+ SDC+ ISC+ 2.79 107×=:=
€ IC TDC 0.12 0.056+ 0.08+( )⋅ 7.143 106×=:=
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€ CC TDC 0.1⋅ 2.79 106×=:=
€ OPPC 1.76 106⋅:=  
€ TIC TDC IC+ CC+ OPPC+ 3.96 107×=:=
Consideriamo un investimento distribuito nel corso di tre anni, necessari alla costruzione 
dell'impianto. L'investimento è stato suddiviso come riportato di sotto; con un tasso annuo 





€ C_tot_fin 0.2 TIC⋅( ) 1.08( ) 0.6 TIC⋅( ) 1.08( )2⋅+ 0.2 TIC⋅( ) 1.08( )3⋅+ 4.624 107×=:=
4.2.3  Emission trading
Per incentivare sempre di più l'abbattimento di emissioni di gas serra, è stato istituito a 
livello internazionale il cosiddetto "Mercato dei fumi" o "Borsa delle emissioni", nata 
ufficilamente il 2 aprile 2007.
Il meccanismo di questo tipo di mercato è molto semplice. Ogni anno l'Unione Europea 
e gli altri stati che aderiscono al protocollo di Kyoto, stabiliscono un tetto massimo di 
emissioni che non possono essere superate. Queste emissioni vengono quantificate in 
tonnellate di gas all'anno, e ad ogni tonnellata di gas corrisponde una "quota di 
emissione" (o "certificato di emissione") che può essere scambiato sul Mercato dei 
fumi.
Ad ogni nazione viene assegnato un numero massimo di quote. Ogni nazione a sua 
volta, suddividendo le quote che le sono state assegnate, stabilisce per ogni impresa che 
emette gas serra, il numero massimo di quote che queste non possono superare durante 
l'anno in corso.
Ogni anno, il totale di quote disponibili, va a ridursi, in modo da poter raggiungere gli 
obiettivi concordati con il protocollo di Kyoto.
La suddivisione delle quote alle varie imprese e la loro riduzione, dipende dalle 
emissioni che ogni impresa ha avuto nell'anno passato e dal tipo di processo che 
caratterizza l'impresa. Ad esempio, una centrale a carbone, di anno in anno vedrà ridursi 
sempre più rapidamente le sue quote disponibili, cosicchè l'utilizzo del carbone, 
notoriamente molto inquinante, venga disincentivato. Al contrario, un qualunque altro 
processo che emetta meno gas serra a parità di potenza prodotta, di anno in anno vedrà 
ridursi il suo numero di quote in misura molto minore rispetto al processo a carbone.
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Alla fine dell'anno, ogni impresa deve rientrare nel numero di quote che le erano state 
assegnate all'inizio dell'anno. Se qualunque impresa ha prodotto meno gas serra, può 
vendere la differenza di quote tra quelle assegnate e quelle prodotte, sul mercato dei 
fumi. Se invece ha prodotto più gas serra rispetto al tetto massimo assegnatole ad inizio 
anno, deve comprare la differenza di quote sul mercato, da chi ha prodotto meno gas 
serra e che può permettersi di vendere quote [19], [20], [21], [22].
Nel nostro caso, in base al tipo di processo (centrale termoelettrica a carbone), avremo 
un certo numero di quote, assegnate secondo quanto riportato in [24]. Il nostro 
vantaggio però, consiste nel poter vendere tutte le quote assegnate, sul mercato delle 
emissioni, dal momento che il nostro impianto è a zero emissioni.
Nel calcolo del costo medio livellato, andrà dunque considerata la voce di guadagno 
derivante dalla vendita delle quote di emissione.
Il problema di questa stima consiste nel valutare il prezzo di ogni quota, grandezza 
difficile da quantificare con sufficiente precisione. Dal momento che le quote vengono 
scambiate in un vero e proprio mercato il loro prezzo è soggetto a variazioni dovute a 
molti fattori; ad esempio, nei primi sei mesi del 2009, il prezzo di queste quote è passato 
da circa 
30 €/quota a poco più di 10€/quota [22]. Inoltre non è nemmeno possibile fare una stima 
del prezzo medio nell'arco degli anni, dato che questa forma di scambio ha avuto origine 
solo dall'aprile 2007.
A livello cautelativo, consideriamo quindi il prezzo di una quota pari a 5 € attuali, che 
dovranno essere attualizzati nel corso dei 20 anni ad un tasso dell'8% annuo. Per questo 
tipo di investimenti, normalmente viene considerato un tasso del 5%, ma dato l'alto 
rischio relativo alla tecnologia innovativa su cui si basa il nostro impianto, abbiamo 
volutamente deciso di aumentarlo.
Il numero di quote assegnabili il primo anno Q, è dato da [24]:
Q=P*(α*H/1000)
dove P è la potenza elettrica lorda del nostro impianto espressa in MW, α è il 
coefficiente di emissione (variabile a seconda del processo) espresso in kg CO2/MWh e 
H è il numero di ore convenzionali di funzionamento all'anno per la specifica tipologia 
di impianto; questo numero di ore viene stabilito solo per il primo anno dall'Autorità 
Nazionale Competente, ma dal secondo anno in poi viene considerata l'energia prodotta 
l'anno precedente, e si considera quindi, il numero di ore effettivo di funzionamento. Il 
numero di ore annue di funzionamento dell'impianto a pieno carico è stato fissato pari a 
6500 h/anno.
P_lorda 11.8647:=  MW Potenza dell'impianto espressa in MW
α 757:=  kg CO2/MWh Coefficiente di emissione per l'impianto [24]
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Tempo totale in un anno in cui l'impianto funziona a pieno 
carico (supposto)
h_anno_full 6500:=  Ore/anno
Quote di CO2 vendibili sul mercato dei fumi, 





 ⋅ 5.838 10
4
×=:=
Il numero totale di quote disponibili al livello nazionale andrà a ridursi di circa l'1.7% 
all'anno, in modo da poter raggiungere  gli obiettivi del protocollo di Kyoto [24]. Poichè 
abbiamo a che fare con un impianto a carbone, notoriamente molto inquinante e con la 
tendenza ad essere disincentivato, dovremmo supporre una riduzione annua del 5.8%, in 
linea con gli altri impianti a carbone. Vista la peculiarità del nostro impianto, abbiamo 
però deciso di considerare un tasso medio annuo di riduzione delle quote, pari al 3%, ed 
effettuare poi un confronto considerando un tasso del 5.8%. Quindi, ogni anno, le quote 
sono il 97% o il 94.2% di quelle assegnate nell'anno precedente. In questo secondo caso 
ovviamente, la vendita di quote avrà un'incidenza minore sul CML, rispetto al primo 
caso.
t 20:=  Numero di anni di vita utile dell'impianto
c_quota 5:=  € Prezzo di vendita di ogni quota sul mercato dei fumi
















c_quota⋅ 2.316 105×=:= € Ricavo annuale dalla vendita quote 
considerando la potenza lorda 

















c_quota⋅ 1.898 105×=:= € Ricavo annuale dalla vendita quote 
considerando la potenza lorda 
dell'impianto con un tasso di riduzione 
annua del 5.8%
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4.2.4  Costo Medio Livellato (kWh/anno) (Costi valutati tramite le formule ed i 
parametri citati in [11] e negli articoli [16] e 
[17])
Le ipotesi su cui ci siamo basati per il calcolo del CML per questo impianto, sono le 
seguenti:
• la vita utile dell'impianto è stata fissata a 20 anni;
• il rendimento dell'impianto resta costante per tutto l'arco della sua vita utile;
• il tasso di interesse annuo è stato fissato all'8%, per le ipotesi fatte al punto 
4.2.3;
• il costo del carbone è stato considerato pari a 45€/t;
• l'impianto è stato considerato funzionante a pieno carico per 6500 h/anno;
• non sono stati considerati i costi per il trasporto e lo stoccaggio della CO2 
liquefatta; sono però stati considerati i costi per l'impianto di liquefazione della 
CO2;
• alle voci di spesa è stato sottratto il presunto ricavo annuale derivante dalla 
vendita di quote di emissione, in accordo con quanto detto al punto 4.2.3.
r 0.08:=  Tasso di interesse annuo
t 20: =  Vita utile dell'impianto [anni]
A
r
1 1 r+( ) t−− 
0.102=:= Fattore di attualizzazione dei costi
Costi annui fissi e variabili operativi e di 
manutenzione (O&M)
Cm 0.03 C_tot_fin⋅ 1.387 106×=:= euro/anno
Tempo totale in un anno in cui l'impianto funziona a pieno 
carico
h_anno_full 6500: =  Ore/anno




2.34 104×=:= t/anno di carbone
C_coal 45:=  euro/t Costo del carbone alla tonnellata
Cf m_coal_tot C_coal⋅ 1.053 106×=:= euro/anno Spesa annua per il combustibile
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P 7875.6:=  kW Potenza netta prodotta dall'impianto espressa in kW
Energia netta prodotta dall'impianto in 




C_tot_fin A⋅ Cm+ Cf+ C_quote_1−
N_kWh
0.135=:= euro/kWh
Costo medio livellato dell' 
impianto per ogni kWh prodotto, 
considerando un tasso annuo del 
3% di riduzione delle quote.
CML_kWh_2
C_tot_fin A⋅ Cm+ Cf+ C_quote_2−
N_kWh
0.136=:= euro/kWh
Costo medio livellato dell' 
impianto per ogni kWh prodotto, 
considerando un tasso annuo del 
5.8% di riduzione delle quote.
4.2.5  Costo Medio Livellato (t CO2/anno) (Costi valutati tramite le formule ed i 
parametri citati in [11] e negli articoli dei siti 
[16] e [17])
In questa sezione è stato calcolato il costo medio livellato relativo alle emissioni di CO2: 
in pratica esso rappresenta il costo complessivo annuale sostenuto per abbattere una 
tonnellata di CO2.
m_CO2 2.845:=  kg/s Portata di CO2 recuperata






C_tot_fin A⋅ Cm+ Cf+ C_quote_1−
N_CO2
103.922=:= euro/t
Costo medio livellato dell' impianto per 
ogni tonnellata di CO2 recuperata, 




C_tot_fin A⋅ Cm+ Cf+ C_quote_2−
N_CO2
104.55=:= euro/t
Costo medio livellato dell' impianto per 
ogni tonnellata di CO2 recuperata, 
considerando un tasso annuo del 5.8% di 
riduzione delle quote.
4.2.6  Costo Medio Livellato del modello senza recupero dell'ossigeno 
Allo scopo di effettuare un'analisi completa del CML per l'impianto SCWO, abbiamo 
pensato di calcolarne il valore anche per il modello sviluppato in [1], onde poter 
effettuare un confronto fra i due tipi di impianto.
Il metodo di calcolo è stato il medesimo; sono stati modificati solo i valori relativi alle 
caratteristiche dell'impianto e di conseguenza molti costi sono cambiati. Ci limiteremo 
pertanto a riportare i soli risultati ottenuti del costo totale di impianto, del CML 
(kWh/anno) e del CML (t CO2/anno).
• TIC = 3.933*107 euro;
• CML (kWh/anno) = 0.138 euro/kWh (riduzione quote=3%); 0.139 euro/kWh 
(riduzione quote=5.8%);                          
• CML (t CO2/anno) = 107.52 euro/t CO2 (riduzione quote=3%); 108.17 
euro/kWh (riduzione quote=5.8%);
4.2.7  Analisi dei risultati
Dai dati presenti in letteratura, possiamo vedere che i valori medi del CML (kWh/anno), 
per impianti a combustibili fossili, variano da un minimo di circa 3 eurocent/kWh 
(impianti a vapore supercritico a polverino di carbone) ad un massimo di 7 
eurocent/kWh (ciclo a vapore ad olio combustibile).
Valori più alti si ottengono con impianti a ciclo combinato a gassificazione di biomasse 
(circa 7.5 eurocent/kWh) e con impianti funzionanti tramite fonti rinnovabili, come 
quelli fotovoltaici (fino a circa 50 eurocent/kWh).
L'impianto studiato in [1] e l'impianto studiato in questo lavoro presentano pertanto 
valori piuttosto elevati del CML (kWh/anno), pari a circa il doppio degli impianti 
convenzionali a combustibili fossili.
Per quanto riguarda il CML (t CO2/anno), confrontando i valori da noi ottenuti con 
quelli presenti in [11], notiamo anche in questo caso costi circa doppi a parità di quantità 
di CO2 recuperata.
Le motivazioni di ciò sono da ricercarsi prevalentemente nei seguenti aspetti:
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La presenza della sezione di liquefazione della CO2 incide in una certa misura sul costo 
finale dell'impianto. Dai dati elaborati in questa simulazione, possiamo vedere che il 
costo di acquisto e installazione delle apparecchiature per liquefare la CO2, ammonta a 
circa 9.2*105 euro, pari al 5.4% del costo totale di acquisto e installazione di tutte le 
apparecchiature.
Nel calcolo dei costi di impianto è stato considerato anche il costo di acquisto e 
installazione dell'impianto di produzione per l'ossigeno puro, normalmente assente negli 
impianti convenzionali. Questo pesa per circa il 4% sul costo totale dell'impianto.
Le elevate pressioni a cui sono sottoposti molti componenti dell'impianto, determinano 
un aumento dei costi notevole rispetto agli impianti convenzionali, a causa di una 
maggiore quantità (per sopportare tensioni maggiori) e qualità dei materiali impiegati.
La piccola taglia di questo impianto (meno di 10 MW netti) rende piuttosto sfavorevole 
il cosiddetto "effetto scala". Ciò si può vedere anche nei risultati del CML ottenuti per 
l'impianto sviluppato in [1]: in questo caso i CML risultano maggiori di 0.3 
eurocent/kWh e di circa 3.6 euro/t CO2, proprio a causa della minore potenza prodotta 
(7.68 MW, contro gli 7.86 MW del nostro modello). In proporzione, un impianto di 
taglia molto maggiore, a parità di rendimento, potrebbe costare molto meno, andando 
così ad avvicinare il CML a quello degli impianti convenzionali più costosi.
Non sono state tenute in considerazione le elevate temperature (oltre i 350°C) a cui 
sono soggetti alcune sezioni degli scambiatori per la rigenerazione termica. I costi 
ricavati dalle formule in [11] ci permettevano di tenere conto solo delle pressioni di 
esercizio di questi componenti, ma non delle temperature. D'altronde, l'effetto della 
temperatura è stato considerato in maniera molto cautelativa per il reattore, in cui 
abbiamo tenuto conto dello spessore dei tubi in funzione della tensione ammissibile a 
650°C, come se questa temperatura agisse su tutta la lunghezza dello scambiatore, tratto 
adiabatico compreso.
Da notare infine, che in ogni caso i valori del CML restano pressochè costanti al variare 
del tasso di riduzione delle quote, a causa della scarsa incidenza della loro vendita sul 
CML. Nelle successivie analisi considereremo perciò, il tasso di riduzione del 5.8% in 
linea con i dati forniti in [24].
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4.3  COSTI DI IMPIANTO AL VARIARE DEL COSTO DEL 
REATTORE
Visto l'alto grado di incertezza con il quale abbiamo valutato il costo del reattore (sia per 
le forti ipotesi cautelative, volte ad aumentarne il costo finale, sia perchè non è mai stata 
costruita un'apparecchiatura del genere), abbiamo ritenuto opportuno analizzare 
l'andamento dei costi al variare del costo del reattore, onde valutarne l'incidenza sul 
CML e quindi sulla fattibilità stessa dell'impianto.
Il costo del reattore precedentemente ottenuto, si aggira attorno ai 60000 euro; abbiamo 
pensato allora di far variare questo costo in un ampio range, da 20000 euro a 200000 
euro, con un passo di 20000 euro.
La procedura di calcolo del CML è stata la medesima vista in 4.2: i costi di tutte le 
apparecchiature sono rimasti invariati ed è stato modificato solo il costo del reattore. 
















Costo del reattore (variabile)
C_tools_2 C_turbine C_mixer+ C_flash+
C_reatt C_condCO2++
. . .:= Costo di acquisto dei componenti i cui costi sono 
stati stimati tramite [12]
Costo di installazione dei componenti i cui costi sono stati 
stimati tramite [12]
C_installaz_2 0.45 C_tools_2⋅: =  
C_tot_tools C_tools_1 C_tools_2+: =  Costo totale di acquisto dei componenti
C_tot_installaz C_installaz_1 C_installaz_2+: =  Costo totale di installazione dei componenti
C_tubi 0.35 C_tot_tools⋅: =  Costo di acquisto e installazione dei tubi dell'impianto
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€ Variazione del costo totale di 
acquisto e installazione di tutti i 
componenti dell'impianto, al 


























Già dall'analisi di questo primo risultato ci rendiamo conto che l'incidenza del costo del 
reattore sul costo finale di acquisto e installazione di tutte le apparecchiature, è minima: 
il costo del reattore varia fino ad essere 10 volte maggiore, ma la variazione sul costo 
totale di acquisto e installazione di tutte le apparecchiature è minore del 2%.
Ricaviamo ora il nuovo TIC.
PIC C_tot: =  
PBC PIC 0.1⋅ 0.05 0.1 PIC⋅( )⋅ 25⋅+: =  
SBC PIC 0.075⋅ 0.05 0.075 PIC⋅( )⋅ 25⋅+: =  
SSC PIC 0.1⋅ 0.02 0.1 PIC⋅( )⋅ 25⋅+: =  
PSBC PBC SBC+ SSC+: =  
SDC PIC PSBC+( ) 0.01 0.02+ 0.02+( )⋅ 0.02 0.01 PIC PSBC+( )⋅[ ]⋅ 25⋅+: =  
ISC PIC 0.015⋅: =  
TDC PIC PSBC+ SDC+ ISC+: =  
IC TDC 0.12 0.056+ 0.08+( )⋅: =  
CC TDC 0.1⋅: =  
€ OPPC 1.76 106⋅:=  
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€ 
Variazione del TIC al variare 
del costo di acquisto del reattore























Anche in questo caso consideriamo un investimento distribuito nel corso di tre anni, 
necessari alla costruzione dell'impianto. L'investimento è stato suddiviso come riportato di 







costo totale finale di 
impianto al variare 
del costo del 
reattore
C_tot_fin 0.2 TIC⋅( ) 1.08( )⋅ 0.6 TIC⋅( ) 1.08( )2⋅+
























Vediamo ora la valutazione dei CML. Sono state utilizzate le medesime ipotesi per il 
precedente calcolo del CML (vedi punti 4.2.3, 4.2.4 e 4.2.5).
Costi annui fissi e variabili operativi e di 
manutenzione (O&M)
Cm 0.03 C_tot_fin⋅: = euro/anno
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dall'impianto in un 
anno







variare del costo 

































ogni tonnellata di 
CO2 recuperata, al 
variare del costo 
del reattore. 
CML_CO2_2

































Figura 4.5: andamento del CML (kWh/anno) in funzione del costo del reattore; possiamo 
notare un andamento quasi costante.








Figura 4.6: andamento del CML (t CO2/anno) in funzione del costo del reattore; anche 
per questa grandezza possiamo notare un andamento quasi costante.
Come già accenato in relazione al costo totale di acquisto e installazione delle 
apparecchiature, la scarsa incidenza del costo del reattore sui costi finali comporta una 
lieve variazione dei CML, anche questa minore del 2%.
Possiamo quindi concludere che la fattibilità di un impianto di questo genere, suggerita 
dal valore del CML, è scarsamente influenzata dal costo del reattore; benchè questo 
elemento sia piuttosto critico nella realizzazione di un impianto SCWO, anche 
aumentando di 10 volte il suo costo, i costi finali di impianto restano pressochè invariati.
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4.4  COSTI DI IMPIANTO AL VARIARE DI ALCUNI PARAMETRI 
DI SENSITIVITA'
Dai risultati ottenuti al capitolo 3, in cui abbiamo analizzato il comportamento 
dell'impianto al variare di temperatura di autoignizione TG e pressione di lavoro Plav, 
abbiamo visto che esistono alcune configurazioni di temperatura in cui le prestazioni 
possono essere migliorate (seppur di poco), rispetto al caso di 250 bar di pressione di 
lavoro e 440°C di temperatura di autoignizione.
In questo paragrafo illustreremo come variano i costi di impianto per quei modelli le cui 
prestazioni sono risultate migliori al variare dei parametri di sensitività. La procedura di 
calcolo è stata la medesima vista fino ad ora, e sono stati modificati solo i valori delle 
grandezze caretteristiche di ogni apparecchiatura.
Vi è da notare, comunque, che nei casi in cui la TG risulta maggiore di 440°C, la portata 
del fluido di lavoro resta pressochè costante, e si registra un lieve incremento nella 
portata del fluido motore, per sfruttare al massimo il calore del fluido di lavoro, il quale 
subisce anch'esso un aumento. Ciò significa che il fluido di lavoro ha aumentato la sua 
temperatura. Ipotizziamo però che il picco massimo di temperatura TMAX all'interno 
del reattore non sia superiore ai 750°C, anche nel caso in cui la temperatura di 
autoignizione aumenta fino a 560°C. Questo perchè l'aumento di potenza termica e 
portata del fluido di lavoro, e l'aumento di portata del fluido motore non sono così 
eccessivi da giustificare un aumento di temperature di picco nel reattore oltre i 750°C.
All'aumentare della temperatura è stata modificata la tensione ammissibile σ-amm per il 
materiale del reattore [18], andando così a determinare un nuovo costo per questo 
elemento.
I casi analizzati sono i seguenti:
1. P=250 bar, TG=520°C, TMAX=700°C ca., σ-amm=31 MPa;
2. P=250 bar, TG=560°C, TMAX=750°C ca., σ-amm=19 MPa.
Il caso P=250 bar e TG=480°C presentava prestazioni uguali al nostro caso base, perciò 
non è stato considerato in questa analisi (vedi 3.4.3).
I risultati ottenuti sono rappresentati nelle seguenti tabelle 4.1 e 4.2.
Possiamo vedere che a fronte di un incremento di potenza netta pressochè trascurabile, 
il CML (kWh/anno) aumenta fino al 7.4%, mentre il CML (t CO2/anno) aumenta fino al 
7.7%. Questi aumenti sono determinati, in massima parte, dal maggiore costo per il 
reattore, che a causa degli spessori maggiori per resistere alle più alte temperature, 
arriva ad avere un prezzo circa 4 volte superiore a quello calcolato nel caso 250 bar-
440°C, e dagli scambiatori per la rigenerazione termica, per i quali aumenta molto la 
superficie a causa delle maggiori potenze termiche da dover scambiare. Il PIC ed il TIC 
subiscono un aumento fino al 9.2% e al 8.8% rispettivamente.
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Pertanto, dal punto di vista economico, la migliore configurazione risulta quella  in cui 
Plav=250 bar e TG=440°C.
Dobbiamo sempre tenere presente che il metodo di calcolo per il costo del reattore è 
soggetto ad ipotesi molto cautelative, vista l'assenza completa in letteratura di 
informazioni a riguardo. In particolare, abbiamo considerato le tensioni ammissibili del 
materiale e quindi gli spessori dell'intero reattore, come se tutto il materiale fosse a 
TMAX. In realtà solo una porzione del reattore si trova a quella temperatura; il resto, 
soggetto a temperature minori, potrebbe avere spessori e costi minori. D'altro canto, ciò 
comporterebbe una maggiore spesa costruttiva, a causa delle più complesse operazioni 
tecnologiche per la sua costruzione.
Inoltre la piccola taglia del nostro impianto (7.9 MW ca.) gioca molto a sfavore nel 














































7 1.247*105 14.3 109.64 
250-560 1.854*107 4.308*10
7 2.503*105 14.6 112.56 
 
Tabella 4.3: Valori di alcune grandezze economiche al variare della TG, per Plav=250 bar
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4.5  COSTI DI IMPIANTO AL VARIARE DELLA TAGLIA
4.5.1  Calcolo dei costi
I risultati ottenuti con il calcolo del CML, come abbiamo detto in 4.2.6, rendono questo 
impianto poco competitivo dal punto di vista economico. La principale causa di un 
CML così elevato è da imputarsi alla piccola taglia del nostro impianto (7.9 MW ca., 
mentre i normali impianti arrivano alle centinaia di MW), il cosiddetto "effetto scala", 
che nel nostro caso gioca un ruolo molto a sfavore.
Abbiamo pensato dunque, di studiare la variazione del CML al variare della taglia del 
nostro impianto.
Al livello professionale, per valutare il costo di un'apparecchiatura A, di cui si conosce 
una certa grandezza caratteristica (potenza, temperatura massima, pressione di scarico, 
ecc...), si considera il costo di un'apparecchiatura B di cui si conosce tutto, e 
moltiplicandolo per il rapporto X fra le grandezze caratteristiche, elevato alla 0.6, 
otteniamo una stima del costo di A [12]:
Costo A=Costo B*X0.6
Questa relazione viene chiamata "Regola del fattore 0.6". Essa è molto impiegata per 
dare stime e valutare rapidamente costi di apparecchiature, o gruppi di apparecchiature 
di cui non si conosce altro, se non il rapporto X.
Il "fattore 0.6" non è fisso, bensì può assumere valori sempre più vicini ad 1, quanto più 
il rapporto X è vicino all'unità. Non esiste una regola fissa per questa variazione però, e 
spesso ci si affida all'esperienza di chi svolge il calcolo.
Per valutare il CML al variare della taglia dell'impianto, dovremmo conoscere il costo, e 
quindi le caratteristiche, di ogni singola apparecchiatura per ogni impianto. Questo 
sarebbe un lavoro molto lungo e laborioso, in quanto ci costringerebbe a creare un 
modello in Aspen Plus per ogni tipo di impianto, ciascuno con impostazioni molto 
diverse l'uno dall'altro. Tramite l'uso di questa regola invece, disponiamo di un mezzo 
molto rapido ed efficiente.
Nel computo del CML, in cui si tiene conto del costo totale di impianto, dei costi di 
manutenzione, dei costi del carburante e delle quote di emissione, solo il costo totale di 
impianto e i costi di manutenzione possono essere scalati con il "fattore 0.6"; le altre 
voci dipendono linearmente dalla potenza prodotta, per cui dovranno essere moltiplicate 
semplicemente per il rapporto X.
Per il secondo, terzo e quarto valore della potenza netta (rispettivamente 10, 20 e 50 
MW), abbiamo considerato rispettivamente fattori pari a 0.9, 0.8 e 0.7, in accordo con 
quanto abbiamo spiegato sopra.
Le procedure e le ipotesi del calcolo sono sempre le medesime; abbiamo solo aggiunto 
l'ipotesi che le prestazioni (rendimenti e cattura della CO2) rimanessero costanti al 
variare della taglia, mentre per il calcolo delle quote di emissione abbiamo dovuto 
determinare il valore della potenza lorda di ogni impianto.
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P1 7.875= MW    Potenza netta del primo impianto




1.507=:= Rapporto tra le potenze lorde e nette degli impianti (in linea 
con l'ipotesi che le prestazioni restano costanti al variare 
della taglia)
MW    Potenze lorde degli impianti al variare della taglia 



























































































C_tot_fin_1 4.624 107×:=  Costo totale dell'"impianto base"
€ Andamento del costo totale di 














Andamento dei costi annui fissi e 
variabili operativi e di manutenzione 















C_coal 45= €/t Costo del carbone a tonnellata
Tempo totale in un anno in cui l'impianto funziona a pieno 
carico
h_anno_full 6.5 103×= Ore/anno
€/anno


















Energia prodotta annualmente dagli 
impianti al variare della tagliakWh












Anche in questo caso, come in 4.2.3, abbiamo considerato la vendita sul mercato dei fumi di un 
numero di quote proporzionali alla potenza lorda dell'impianto.
α 757: =  kg CO2/MWh Coefficiente di emissione per gli impianti [24]
Quote di CO2 vendibili sul mercato dei fumi, 
dopo il primo anno di attività dell'impianto, al 
















Anche in questo caso, consideriamo una riduzione annua delle quote pari al 5.8%, in 
accordo con quanto stabilito ai punti 4.2.3 e 4.2.7; lasciamo invariate anche tutte le altre 
ipotesi.
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€ Ricavo annuale dalla vendita quote 
considerando la potenza lorda 
dell'impianto, al variare della taglia, 





























r 0.08: =  Tasso di interesse annuo
t 20: =  Vita utile dell'impianto [anni]
A
r
1 1 r+( ) t−− 
0.102=:= Fattore di attualizzazione dei costi
€/kWh
Costo medio livellato di 
impianto sull'unità di energia 
elettrica, al variare della 














Vediamo ora il CML per ogni tonnellata di CO2 prodotta in un anno dagli impianti, al 
variare della taglia. Da notare che le emissioni di CO2 dipendono dal consumo di 
combustibile, pertanto variano linearmente con la potenza.
m_CO2 2.845= kg/s Portata di CO2 recuperata nell'"impianto base"
t/anno
Quantità di CO2 recuperata ogni anno, al 
variare della taglia di impianto
N_CO2














Costo medio livellato per 
ogni tonnellata di CO2, al 
variare della taglia 
dell'impianto
CML_CO2














4.5.2  Analisi dei risultati
Dall'esame delle figure 4.7 e 4.8, possiamo vedere i differenti valori del CML al variare 
della taglia di impianto. Esso rimane circa uguale nel caso di impianto da 10MW, ma 
già con un impianto da 20MW, si assiste ad una riduzione del 15% circa, in entrambi i 
casi. 
Possiamo notare inoltre, una tendenza asintotica all'aumentare della potenza, per la 
quale esisterà un valore minimo al di sotto del quale il CML non potrà più diminuire.
Abbiamo dimostrato dunque, l'effettivo svantaggio dell'effetto scala sull'"impianto 
base" da 7.9MW, accennato al paragrafo 4.2.6. Per i valori di taglia "ordinari" degli 
impianti termoelettrici (centinaia di MW), questo impianto raggiunge valori del CML 
molto competitivi anche con le tecnologie più convenzionali.










Figura 4.7: andamento del CML dell'unità di energia elettrica prodotta, al variare della 
taglia dell'impianto








Figura 4.8: andamento del CML (t CO2) al variare della taglia dell'impianto
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4.6  INCIDENZA DELLE VARIE VOCI DI COSTO SULLA SPESA 
TOTALE ANNUALE ED INCIDENZA DELLA VENDITA DI 
QUOTE SUL CML
4.6.1  Incidenza delle voci di costo sulla spesa totale annua
Esaminando i dati riportati in 4.5.1, ci accorgiamo che la variazione delle diverse voci di 
costo non segue per tutte lo stesso andamento.
In particolare, possiamo vedere che a fronte di una drastica riduzione (quasi la metà) del 
peso dei costi di costruzione dell'impianto, il peso del costo del carburante aumenta più 
di tre volte, passando da 7.9 MW a 600 MW.
Anche questo tipo di variazione è imputabile all'effetto scala: un impianto di piccola 
taglia, in grado di produrre poca potenza, avrà un consumo piuttosto limitato di 
carburante all'anno, mentre saranno maggiori le spese per ammortare i costi di acquisto 
di tutte le apparecchiature. Queste ultime infatti, in proporzione, rappresentano una voce 
di spesa annua molto minore in un impianto di grossa taglia, dove la grande potenza che 
l'impianto è in grado di produrre, determina un consumo di carburante molto più 
elevato. Non a caso, nell'analisi al paragrafo 4.5, i costi di costruzione dell'impianto 
crescevano con il rapporto fra le potenze, elevato al "fattore 0.6", mentre il consumo di 
carburante cresceva linearmente con il rapporto tra le potenze.
Anche i costi operativi e di manutenzione (o O&M, come vengono usualmente 
chiamati), in proporzione vengono quasi dimezzati, passando dal 19% all'12% circa sul 
totale. Ciò è dovuto al modo in cui essi vengono calcolati, cioè come il 3% del costo di 
costruzione dell'impianto. 
In figura 4.8, 4.9 e 4.10 possiamo vedere gli andamenti di queste voci di costo al variare 
della taglia di impianto.
































Figura 4.8: andamenti delle varie voci di costo, rispetto alla spesa totale annua, al variare 
della taglia di impianto
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Cos to totale im pianto
Cos ti O&M
Cos to com bustibile
Figura 4.9: ripartizione delle varie voci di costo rispetto alla spesa totale, per l'impianto da 7.9 
MW
Impianto da 600 MW
39%
12%
49% Costo totale im pianto
Costi O&M
Costo com bus tibile
Figura 4.10: ripartizione delle varie voci di costo rispetto alla spesa totale, per l'impianto da 600 
MW. 
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4.6.2  Incidenza della vendita di quote di emissione sul CML
Oltre a valutare l'ncidenza di ogni voce di costo sulla spesa totale annua, abbiamo 
pensato di determinare il peso dell'introito proveniente dalla possibile vendita di quote 
di emissione, sul valore finale del CML.
Per calcolare questa percentuale, abbiamo pensato di confrontare i valori del CML con e 
senza la vendita di quote; la loro differenza, rapportata al CML in cui non si considera 
la vendita delle quote, fornisce la variazione percentuale del risparmio annuo sui costi 
dell'impianto.
Anche questa valutazione, come tutte le altre viste ai paragrafi 4.5 e 4.6, viene calcolata 
al variare della taglia dell'impianto.
I risultati, riassunti in figura 4.11 e 4.12, dimostrano come la maggiore disponibilità di 
quote all'aumentare della taglia, pesi in misura sempre più consistente sui valori del 
CML. Ciò è dovuto al fatto che il numero di quote, così come il consumo di carburante, 
cresce linearmente con il rapporto di taglia, e non con il rapporto elevato al "fattore 
0.6", quindi più velocemente. Il tutto si traduce in una percentuale sul CML che passa 
dal 2.7% circa a quasi il 9%.
Valore del CML (kWh) senza la vendita 
delle quote di emissione sul mercato dei 
fumi, al variare della taglia dell'impianto
CML_kWh_sq













Percentuale di incidenza 
della vendita di quote sul 
CML (kWh), al variare 
























Figura 4.11: incidenza della vendita quote di emissione sul CML (kWh), al variare della 
taglia di impianto
In figura 4.12 è possibile vedere un confronto tra i valori del CML (kWh) con e senza la 
vendita di quote di emissione, al variare della taglia dell'impianto. Possiamo notare come 
il divario aumenti all'aumentare della potenza, a causa dell'incidenza della vendita quote 
sempre maggiore (da 2.7% circa a quasi il 9%).











Figura 4.12: confronto tra l'andamento del CML (kWh) con la vendita di quote (rosso) 
e senza la vendita (blu), al variare della potenza di impianto.
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A causa della sempre maggiore incidenza della vendita di quote nel CML, potrebbe 
essere interessante valutare, in questi casi, i valori del CML con un tasso di riduzione 
annua delle quote di emissione del 3%.
Come possiamo vedere dai risultati riportati sotto però, i valori continuano a restare 
all'incirca costanti, rispetto al caso con riduzione del 5.8%, riducendosi solo di un 
millesimo di euro per ogni valore del CML.
€ Ricavo annuale dalla vendita quote 
considerando la potenza lorda 
dell'impianto, al variare della taglia, 






























Costo medio livellato di 
impianto sull'unità di 
energia elettrica, al variare 
della taglia dell'impianto 
con un tasso annuo di 
riduzione delle quote del 
3%.
CML_kWh













Vediamo ora l'incidenza della vendite delle quote sul CML (t CO2). I risultati dell'incidenza, 
riportati in figura 4.13, sono ovviamente uguali a quelli ottenuti nel caso del CML (kWh).
Valore del CML (CO2) senza la 
vendita delle quote di emissione sul 
mercato dei fumi, al variare della 
taglia dell'impianto
CML_CO2_sq














Percentuale di incidenza 
della vendita di quote sul 
CML (t CO2), al variare 























Figura 4.13: incidenza della vendita quote di emissione sul CML (t CO2), al variare della 
taglia di impianto
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4.7  CONFRONTO ECONOMICO TRA GLI IMPIANTI SCWO E 
GLI IMPIANTI CONVENZIONALI
Per valutare meglio l'effettiva competitività sul mercato energetico di impianti di questo 
tipo, abbiamo pensato di confrontare i CML degli impianti convenzionali con quelli 
ottenuti durante il nostro lavoro.
In tabella 4.3, vengono riportati i valori dei CML in €cent/kWh, per alcune fra le 
principali tipologie di impianto convenzionale [17], [25]. Per ogni tipo di impianto, il 
CML riportato è associato ad una taglia ben definita. I CML sono riferiti ai valori del 
2005, per cui sono stati attualizzati con un tasso del 2%.
Nella tabella 4.4 sono stati riassunti i valori del CML (kWh) per le varie taglie del 
nostro impianto, per un confronto più rapido con le taglie della tabella 4.3.
 
Tipologia impianto Taglia [MW] CML [€cent/kWh] 
Combustibili fossili 
Ciclo a vapore ad olio combustibile 660 7 
Ciclo a vapore a polverino da 
carbone 330 3.6 
Ciclo combinato con gassificazione 
integrata del carbone 660 4 
Ciclo combinato gas-vapore 
alimentato a gas naturale 800 4.5 
Fonti rinnovabili 
Fotovoltaico per il collegamento a 
rete 10
-3÷5 36÷46.5 
Fotovoltaico a concentrazione 0.1÷10 24÷30.3 
Eolico onshore 1÷100 4.3÷6.5 
Eolico offshore 20÷500 4.3÷6.5 
Impianti idroelettrici >10 2.2 
Mini-idraulica <10 1.6 
Ciclo combinato alimentato da 
gassificazione da biomasse 5÷25 7.6 
 
Tabella 4.4: valori del CML per impianti a tecnologia convenzionale
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Taglia [MW] 7.9 10 20 50 100 200 400 600 
CML con vendita 
quote [€/kWh] 0.136 0.133 0.116 0.085 0.06 0.05 0.042 0.038 
CML senza vendita 
quote [€/kWh] 0.14 0.137 0.119 0.089 0.064 0.053 0.045 0.042 
 
Tabella 4.5: valori del CML per il nostro impianto con e senza la vendita di quote di 
emissione, al variare della taglia.
Il primo confronto che dobbiamo fare, per valutare la convenienza economica dei nostri 
impianti rispetto a quelli a tecnologia convenzionale, è tra il CML degli impianti a ciclo 
a vapore a polverino di carbone e il CML del nostro impianto. In tabella 4.3, per un 
impianto da 330 MW, il CML è di 3.6 €cent/kWh, mentre per un impianto di questo tipo 
di taglia pari a 330 MW, potremmo supporre, con sufficiente approssimazione, un CML 
di circa 4.5 €cent/kWh, nel caso di vendita di quote di emissione, o di circa 4.8 
€cent/kWh senza vendita di quote.
Possiamo dunque vedere che, rispetto ad un impianto a carbone tradizionale, questo tipo 
di impianto risulta poco conveniente dal punto di vista economico, anche nel caso in cui 
si riesca a vendere sul mercato dei fumi, tutte le quote assegnate. Questa scarsa 
convenienza è chiaramente imputabile al rendimento netto più basso (29% circa, contro 
il 38% circa di un impianto a carbone tradizionale), ai costi di acquisto, installazione e 
manutenzione della sezione per la cattura della CO2 e alle ipotesi cautelative fatte al 
paragrafo 4.2, per tenere conto dell'alto fattore di rischio nella creazione di un impianto 
tecnologicamente innovativo.
Per contro, dobbiamo considerare il forte vantaggio a livello ambientale, che alla lunga 
tenderà a penalizzare gli impianti tradizionali, dato che con la tecnologia SCWO 
riusciamo ad avere zero emissioni bruciando carbone.
Riguardo agli impianti a ciclo combinato alimentati a gas naturale, potremmo supporre 
un CML di circa 4.1-4.2 €cent/kWh per un impianto da 600 MW. In questo caso quindi, 
l'impianto SCWO sarebbe conveniente qualora riuscissimo a vendere buona parte delle 
quote di emissione assegnate, mentre in caso contrario le due tipologie avrebbero gli 
stessi costi.
Lo stesso potrebbe dirsi per gli impianti a ciclo combinato con tecnologia di 
gassificazione del carbone: potremmo forse raggiungere la parità con questa tipologia, 
solo nel caso di una cospicua vendita di quote di fumi.
Nel caso di impianti ad olio combustibile invece, il nostro impianto risulta molto più 
conveniente
Facendo un confronto con i processi alimentati da fonti rinnovabili, vediamo che 
l'impianto SCWO risulta più conveniente rispetto ad ogni tipo di installazione 
fotovoltaica od eolica, mentre gli impianti idroelettrici e quelli alimentati da biomasse 
sono molto più convenienti rispetto alla tecnologia SCWO.
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Per concludere, è possibile notare che il nostro impianto comincia ad essere competitivo 
con le tecnologie tradizionali alimentate a combustibili fossili, solo per taglie di alcune 
centinaia di MW.
In particolare possiamo notare una buona convenienza rispetto al processo ad olio 
combustibile, una parità di costi con i cicli combinati a gas naturale o a gassificazione 
del carbone (nel caso che si riesca a vendere una buona percentuale di quote di 
emissione), e un aumento dei costi rispetto ai tradizionali impianti a carbone. Rispetto a 
tutti questi impianti però, con la tecnologia SCWO abbiamo una totale assenza di 
emissioni di gas serra, che a lungo andare, a causa delle sempre maggiori riduzioni di 
quote di emissione, potrebbe portare il nostro tipo di impianto ad essere 
economicamente più conveniente.
4.8 VARIAZIONE DEL CML AL VARIARE DEL PREZZO DELLE 
QUOTE DI EMISSIONE
Nei paragrafi precedenti abbiamo condotto l'analisi economica considerando un prezzo 
per ogni quota di emissione piuttosto cautelativo, pari a 5 €/quota. Poichè le motivazioni 
di questa scelta, esposte al punto 4.2.3, possono essere giudicate più o meno valide, 
abbiamo ritenuto opportuno valutare la variazione del CML all'aumentare del prezzo 
delle quote.
Il crollo del valore delle quote, che si è registrato attorno ai primi mesi del 2009, è stato 
causato in massima parte dalla crisi economica: molte aziende sono state costrette a 
chiudere, riducendo le emissioni globali di CO2 e causando una minore domanda di 
quote sul mercato. Molto probabilmente questa crisi è destinata a terminare e comunque 
i gestori dei mercati dei fumi hanno tutto l'interesse a mantenere vivo questo tipo di 
scambi, per cui se il mercato fosse prossimo ad un collasso, i gestori modificherebbero 
le norme e le leggi che lo governano per poter aumentare di nuovo il volume di scambi.
In definitiva, poichè il prezzo delle quote probabilmente è destinato ad aumentare, 
abbiamo valutato l'andamento del CML con prezzi di quote pari a 5, 10, 20 e 30 
€/quota.
La valutazione è stata fatta sugli impianti da 7,9 MW (l'impianto "base") e quello da 600 
MW, lasciando invariate tutte le ipotesi di calcolo.
In tabella 4.5 sono stati riportati i risultati finali.
P_lorda_1 11.8647: =  MW Potenza lorda dell'impianto da 7,9 MW
MW Potenza lorda dell'impianto da 600 MWP_lorda_2 904:=  
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 5 €/quota 10 €/quota 20 €/quota 30 €/quota 
7,9 MW con 
vendita quote 0,136 0,132 0,125 0,117 
7,9 MW senza 
vendita quote 
0,14 
600 MW con 
vendita quote 0,038 0,034 0,027 0,019 




Tabella 4.6: valori del CML per gli impianti da 7,9 e 600 MW al variare del prezzo di 
vendita di ciascuna quota di emissione.
In questi casi possiamo notare una cospicua riduzione del CML al variare del prezzo 
delle quote. Per ogni valore del CML abbiamo considerato però, di riuscire a vendere 
tutte le quote disponibili per l'impianto, sul mercato dei fumi. Nella realtà ciò potrebbe 
non avvenire: i CML reali degli impianti avrebbero quindi valori intermedi tra quelli con 
la vendita di quote e quelli senza.
Considerando comunque di riuscire a vendere tutte le quote e confrontando i risultati 
con quanto detto al paragrafo 4.7 e con i valori riportati in tabella 4.3, possiamo vedere 
che se il prezzo di ciascuna quota fosse almeno 20 €, riusciremmo a raggiungere la 
convenienza anche con gli impianti a carbone tradizionali, oltre a tutti gli altri impianti 
convenzionali a combustibili fossili.
Da notare infine, la sempre crescente incidenza dell'introito proveniente dalla vendita 
quote, sul valore finale del CML. Al punto 4.6.2 abbiamo visto come questo valore passi 
dal 3% circa a quasi il 9%, dal caso di 7,9 MW a quello con 600 MW. Se il prezzo delle 
quote aumenta fino a 30 €/quota, le incidenze diventano rispettivamente 16,43% e 
54,76%, ovvero per impianti di taglia dell'ordine di 102 MW, la vendita di quote 
rappresenta la voce con maggiore incidenza sul valore finale del CML.
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Capitolo 5
CONCLUSIONI E SVILUPPI FUTURI
5.1  CONCLUSIONI SUL LAVORO SVOLTO
5.1.1  Lay-out alternativi
Basandoci sui possibili proseguimenti dello studio sviluppato in [1], sono stati creati alcuni 
modelli alternativi, tra quelli proposti nel succitato documento.
• La configurazione alternativa della sezione “feed-preparing” ha dato risultati peggiori 
rispetto a quelli del modello creato in [1], a causa della maggiore temperatura del 
sistema  acqua-ossigeno-carbone  in  uscita  dal  mixer,  che  comporta  una  riduzione 
della  quantità  di  calore  che  questo  fluido  può scambiare  con il  fluido  di  lavoro. 
Risultati migliori (aumento del rendimento netto dello 0.2%) si possono avere solo 
riducendo la differenza di temperatura tra fluido caldo in uscita e fluido freddo in 
entrata, ma ciò comporta un aumento della superficie dello scambiatore a valle del 
pre-economizzatore, di oltre due volte.
• Il lay-out con recupero dell’ossigeno tramite ricircolo ha permesso di risparmiare una 
discreta quota di potenza per la produzione di ossigeno tramite la ASU. Inoltre la 
potenza  prodotta  dalla  turbina  bifase  CO2/O2,  sottoposta  ad  un  salto  di  pressione 
molto maggiore rispetto alla configurazione studiata in [1], è aumentata di circa due 
volte. Per contro, nel calcolo della spesa energetica, deve essere considerato anche il 
consumo del  condensatore  per  la  CO2 (impianto  frigorifero).  Il  calcolo  finale  del 
rendimento netto, vede comunque un aumento di quasi un punto percentuale (0.7% in 
più);
• L’impianto  con  RMR  e  turbine  a  vapore  ha  dato  risultati  molto  scarsi,  sia  per 
l’eccessiva  spesa  energetica  nella  sezione  di  separazione  della  CO2,  sia  per 
l’impossibilità di sfruttare le turbine bifase. Il ciclo a vapore poi, non è stato neppure 
ottimizzato,  nel  senso  che  non  sono  state  trovate  le  condizioni  di  temperatura  e 
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pressione ottimali, nel risurriscaldamento e negli scarichi delle turbine, per ottenere il 
massimo da un ciclo a vapore con quelle caratteristiche. La difficoltà consiste nel non 
trattare un fluido ad un solo componente, bensì una miscela di H2O, CO2, O2 e N2, per 
la quale non esiste un diagramma di stato.  Pertanto avremmo dovuto procedere a 
tentativi,  per  determinare  il  massimo  di  potenza  ottenibile.  Comunque,  anche 
riuscendo  ad  ottimizzare  il  ciclo,  le  prestazioni  non  sarebbero  comunque  state 
migliori rispetto all’impianto simulato in [1]: il migliore risultato ottenuto in queste 
prove è stato un rendimento netto del 14.8%, contro il 28% che si ottiene in [1].
5.1.2  Analisi di sensitività
Nell’analisi  di  sensitività  sul  modello  con  recupero  di  ossigeno,  condotta  al  capitolo  3, 
abbiamo  fatto  variare  la  pressione  del  fluido  di  lavoro  Plav nel  range  250÷400 bar  e  la 
temperatura di autoignizione TG nel range 440÷560°C. In generale possiamo notare che:
• la potenza del ciclo a vapore aumenta lievemente all’aumentare di TG, e in maniera 
più consistente all’aumentare di Plav:
• la potenza degli ausiliari e la potenza lorda dell’impianto aumentano all’aumentare di 
Plav, mentre la potenza netta aumenta al diminuire di Plav e all’aumentare di TG;
• i  rendimenti  seguono  lo  stesso  andamento  delle  potenze,  per  cui  le  migliori 
prestazioni si avranno nel caso Plav=250 bar e TG=560°C;
• anche riguardo alle emissioni di CO2, i modelli a Plav=250 bar hanno dato i migliori 
risultati, con una cattura della CO2 che sfiora il 100%;
• La portata di ossigeno recuperato e ricircolato e la sua percentuale rispetto all’eccesso 
stechiometrico aumentano all’aumentare di Plav.
5.1.3  Analisi di fattibilità economica
L’analisi  dei  costi  di  impianto  è  stata  sviluppata  mediante  il  calcolo  del  “Costo  Medio 
Livellato”  (CML)  dell’unità  dell’energia  elettrica  (kWh)  del  modello  con  recupero  di 
ossigeno, nel quale è stato tenuto conto dell’introito annuale per la possibile vendita di quote 
di emissione sul mercato dei fumi. Vista l’incertezza con cui sono stati calcolati i costi per la 
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costruzione del reattore, è stato analizzato l’andamento del CML, al variare del costo del 
reattore.  Dai  risultati  dell’analisi  di  sensitività,  sono  stati  considerati  gli  impianti  con 
prestazioni migliori rispetto al caso “base” (Plav=250 bar e TG=440°C), ed è stato valutato il 
CML per questi modelli.  In seguito è stata studiata la variazione del CML all’aumentare 
della potenza netta di impianto ed è stata mostrata l’incidenza dei vari fattori di costo sulla 
spesa totale annua e l’incidenza della vendita di quote di emissione sul CML. Infine sono 
stati  confrontati  i  CML calcolati  per il  nostro impianto con quelli  relativi  alle tecnologie 
tradizionali per la produzione di energia elettrica, valutando anche gli effetti di un eventuale 
aumento del prezzo delle quote di emissione sul CML per l’impianto SCWO con recupero di 
ossigeno.
I risultati hanno mostrato che:
• il CML per l’impianto da 7.9 MW (13.6 €cent/kWh) risulta piuttosto elevato rispetto 
ai CML per gli impianti convenzionali (3÷7 €cent/kWh). Una delle possibili cause 
per questo costo elevato è imputabile all’”effetto scala” (piccola taglia per il nostro 
impianto);
• il costo di impianto è sostanzialmente insensibile alla variazione di costo del reattore: 
a fronte di una variazione di costo del reattore da 20.000 € a 200.000 €, il CML varia 
dell’1.5%;
• le configurazioni che hanno mostrato prestazioni migliori nell’analisi di sensitività, 
presentano CML più elevati rispetto al caso “base” (14.3 e 14.6 €cent/kWh) a causa 
degli aumenti di costo degli scambiatori per la rigenerazione termica e del reattore;
• all’aumentare  della  taglia  di  impianto  fino  a  600  MW,  il  CML  decresce  molto 
rapidamente fino a raggiungere valori prossimi ai 3.8 €cent/kWh, che permettono al 
nostro impianto di essere competitivo anche con le tecnologie convenzionali come 
cicli  combinati  gas-vapore  alimentati  a  gas  naturale  o  cicli  a  vapore  ad  olio 
combustibile;
• nel caso di aumento del prezzo delle quote da un valore di 5 €/quota fino a 30 €/quota 
notiamo una maggiore incidenza dell’introito proveniente dalla vendita di quote sul 
CML ed una cospicua riduzione del CML; con un prezzo di almeno 20 €/quota, il 
CML dell’impianto da 600 MW raggiunge un valore di 2,6 €cent/kWh che lo rende 
conveniente anche rispetto ai tradizionali impianti a carbone;
• all’aumentare della taglia di impianto fino a 600 MW possiamo notare un incremento 
costante  dell’incidenza  dei  costi  per  il  combustibile  sulla  spesa  totale  annua  e 
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dell’incidenza della vendita delle quote di emissione sul CML. I costi di acquisto 
dell’impianto e i costi operativi e di manutenzione (O&M) decrescono all’aumentare 
della taglia.
5.2  SVILUPPI FUTURI
Oltre ai possibili sviluppi futuri suggeriti in [1], che non sono stati portati avanti in questo 
lavoro di tesi, potremmo considerare anche:
• Progettazione  di  una  possibile  configurazione  per  il  reattore  TWR.  Il  problema 
principale riguarda lo studio dell’afflusso di acqua all’interno del reattore, in modo da 
creare un sottile film, che permetta al materiale del reattore di non raggiungere le 
stesse temperature elevate del fluido di lavoro (circa 650°C);
• Studio di un possibile materiale per le pareti del TWR, ad esempio un particolare 
materiale poroso, che permetta l’ingresso dell’acqua tramite semplice traspirazione e 
che permetta di “semplificare” la costruzione di questa tipologia di reattore;
• Creazione di un modello  in Aspen Plus di  un impianto dotato di  TWR. Potrebbe 
essere  interessante  inoltre,  creare  modelli  a  configurazione  mista,  ad  esempio  un 
modello  con reattore  TWR e recupero dell’ossigeno,  in modo da poter  sfruttare  i 
possibili vantaggi dell’una e dell’altra tipologia di impianto;
• Tra gli sviluppi futuri presenti in [1] era stata suggerita la possibilità della costruzione 
di un impianto pilota per la tecnologia SCWO. Visti i risultati migliori ottenuti con il 
modello con recupero dell’ossigeno, sarebbe auspicabile costruire un impianto pilota 
con quest’ultimo  lay-out,  date  le  migliori  prestazioni.  Tramite  un impianto  pilota 
potrebbero essere valutate meglio, ad esempio, le proprietà termofisiche delle miscele 
multicomponente di acqua supercritica e il comportamento dell’impianto in generale;
• In [1] era stato anche proposto un dimensionamento più accurato del reattore, che 
mettesse in luce gli  aspetti  di cinetica chimica,  nella reazione di autocombustione 
delle particelle di carbone, e lo scambio termico tra fluido di lavoro e fluido motore. 
Dal  punto di  vista  degli  aspetti  analizzati  nel  nostro lavoro,  un dimensionamento 
termomeccanico più accurato potrebbe essere visto come necessario, per valutare con 
maggiore  precisione  e  sicurezza  i  costi  di  acquisto  e  installazione  di  questa 
apparecchiatura;
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• Infine si potrebbe impostare uno studio dei costi tramite ulteriori analisi di scenario 
economico: sarebbe utile ed interessante valutare gli effetti sul mercato dei fumi e 
dell’energia, nel caso in cui gli impianti a SCWO soppiantassero progressivamente le 
altre tecnologie convenzionali a combustibili fossili. Ad esempio, il volume di quote 
scambiate  si  ridurrebbe  drasticamente,  con effetti  sul  prezzo  di  ciascuna  quota di 
emissione,  mentre  la  crescente  dipendenza  dal  carbone  del  mercato  dell’energia 
potrebbe determinare un aumento di costi per questo combustibile.
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APPENDICE
Figura A1: Schema per la scelta delle EOS da adottare nei modelli creati in Aspen Plus.
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Figura A2: Schema per il calcolo del Total Investment Cost.
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